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La gazéification étagée de biomasse permet la production d'un gaz de synthèse propre, facilement valorisable 
en énergie électrique et/ou thermique. Néanmoins, l'optimisation de ces procédés en termes de rendement de 
conversion et de souplesse vis-à-vis de la nature de la biomasse constitue un enjeu industriel fort. Dans cette 
thèse, nous avons étudié spécifiquement une étape clef du procédé : la gazéification du charbon en lit fixe 
continu. La granulation est la solution proposée pour valoriser des biomasses de faible granulométrie ou 
densité. Ainsi les comportements de deux charbons de bois - issus de plaquettes forestières et de granulés - 
ont été étudiés en parallèle à partir d'outils expérimentaux et numériques. 
Dans un premier temps des expérimentations ont été menées sur un réacteur pilote, très largement 
instrumenté, reproduisant cette zone du procédé. Les profils mesurés de température, de composition des 
gaz, de densité du lit et de vitesse des particules constituent une base de données unique, révélatrice du 
comportement du réacteur. Nous avons ainsi pu localiser en haut du lit une zone très réactive d’épaisseur 
inférieure à 5 cm, ou encore un tassement significatif du lit entrainant une chute de la vitesse des particules 
dans un rapport de 8. La gazéification de charbons de granulés conduit aux mêmes taux de conversion finale 
et compositions du gaz de synthèse que celle de charbons issus de plaquettes forestières. 
Dans un deuxième temps, nous avons développé un modèle numérique de la zone d'étude, basé sur la 
résolution des équations de conservation couplées aux cinétiques des réactions, à l'aide du logiciel 
COMSOL. La prise en compte du tassement du lit, et de la cinétique apparente des réactions hétérogènes à 
l'échelle particule dans les termes sources réactionnels, sont les deux spécificités du modèle. Ce dernier 
permet de reproduire de manière satisfaisante les profils des grandeurs physiques mesurés pour diverses 
conditions opératoires et pour les deux charbons de l'étude. L'exploitation de ce modèle apporte des 
informations nouvelles et complémentaires de l’expérience ; il permettra à terme d'optimiser le procédé 
industriel. 
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 ABSTRACT  
 
Multi-stage gasification of biomass leads to the production of a clean synthetic gas that can easily be used for 
electrical and/or thermal energy. However, optimization of these processes in terms of conversion yield and 
flexibility regarding the type of biomass is a major industrial challenge. To that end, a key stage of the 
process was specifically studied in this thesis: char gasification in a continuous fixed bed reactor. 
Granulation is the solution proposed for making use of low density or small particle-size biomasses. The 
performance of two wood chars – made from wood chips and pellets – was studied at the same time using 
experimental and numerical tools. 
Experiments were first conducted in a very highly instrumented pilot reactor, reproducing this zone of the 
process. The profiles measured, namely temperature, gas composition, bed density and particle velocity 
formed a unique database revealing reactor performance. A very reactive zone under 5 cm thick was thus 
located at the top of the bed, or even significant compaction leading to a drop in particle velocity, in a ratio 
of 8. Granular char gasification led to the same final conversion rates and synthetic gas compositions as for 
the chars derived from wood chips. 
A numerical model of the study zone was then developed, based on solving conversion equations combined 
with reaction kinetics, using COMSOL software. Taking into account bed compaction and the apparent 
kinetics of the heterogeneous reactions on a particle scale in the reaction source terms were two specificities 
of the model. It enabled satisfactory reproduction of the profiles of the physical magnitudes measured, for 
various operating conditions and for the two chars studied. Use of this model is already providing new and 
complementary experimental information; it will eventually make it possible to optimize the industrial 
process. 
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La gazéification de la biomasse est une filière d’avenir pour la production d’énergie de type 
électricité, gaz naturel de synthèse ou encore biocarburants. Les procédés de type “lit fixe étagé”, 
adaptés à la cogénération de petites puissances, < 5MWth, peuvent répondre à des besoins d’énergie 
décentralisée. Par ailleurs, ils présentent l’atout majeur de produire un gaz propre, peu chargé en 
goudrons, qui facilite sa valorisation en aval, dans les moteurs à gaz notamment. Cependant, le 
manque de souplesse vis-à-vis de certaines caractéristiques (granulométrie, densité) de biomasse 
d’intérêt telles que la balle de riz ou la paille de blé, et la conversion incomplète de la biomasse en gaz 
de synthèse freinent le développement de cette technologie sur le marché de l’énergie. 
La gazéification du char en lit fixe continu, une étape clef de la conversion du carbone en hydrogène 
et monoxyde de carbone, est en grande partie responsable de ces verrous. En effet, les réactions 
hétérogènes, l’écoulement des particules et les contraintes mécaniques induisent un tassement du lit 
qui impactent négativement la conversion et la qualité du gaz de synthèse. 
L’optimisation de cette zone du procédé, aussi bien en termes de conception que de conduite, 
constitue l’enjeu industriel majeur des travaux entrepris. 
D’un point de vue scientifique, le problème est complexe. La zone de gazéification du char met en jeu 
un lit de particules en mouvement, traversé par un écoulement gazeux réactif de l’ordre de 1000°C 
contenant des espèces oxydantes : vapeur d’eau, dioxyde de carbone et oxygène. Le comportement du 
lit fixe continu est contrôlé par des réactions chimiques et des phénomènes fortement couplés tels que 
les transferts de matière et de chaleur, l’hydrodynamique et l’écoulement du solide. De plus, la 
structure poreuse du lit et son évolution le long du réacteur influencent l’ensemble des mécanismes 
thermochimiques et mécaniques mis en jeu. 
Comprendre ce milieu complexe, en particulier le rôle de chaque phénomène ainsi que l’impact 
des conditions opératoires du réacteur et des caractéristiques de la biomasse, constitue l’enjeu 
scientifique de ces travaux. 
Afin d’y répondre, deux études expérimentale et numérique ont été menées à l’échelle du lit fixe 
continu. En parallèle, à l’échelle de la particule isolée, une méthodologie a été développée pour 
accéder aux cinétiques apparentes des réactions hétérogènes mises en jeu. 
La granulation, en tant que solution potentielle d’ouverture à des biomasses très fines, a orienté le 
choix de la matière première de l’étude. Deux charbons de bois issus de pin maritime ont été retenus : 
l’un sous forme de plaquettes forestières et l’autre sous forme de granulés. 
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Les travaux menés dans cette thèse sont présentés en cinq chapitres : 
- Le chapitre I présente les enjeux de la gazéification de biomasse. Tout d’abord, la problématique 
énergétique et environnementale actuelles est abordée. Il s’ensuit une présentation détaillée de la 
biomasse, des voies de valorisation possible et de la gazéification. Ce chapitre se termine par le 
positionnement et les objectifs de la thèse ainsi que la méthodologie mise en œuvre. 
- Le chapitre II est consacré à l’étude bibliographique de la gazéification d’une particule isolée 
d’une part et d’un lit de charbon d’autre part. A l’échelle de la particule, les différents régimes de 
conversion ainsi que la façon dont ils sont pris en compte dans les modèles sont présentés. Les 
paramètres influençant la cinétique apparente sont également discutés. Ensuite, le comportement 
du lit de charbon lors de sa gazéification est décrit en s’appuyant sur les études expérimentales et 
numériques existantes. 
- Le chapitre III expose une étude expérimentale de la gazéification d’un lit fixe continu de 
charbon. Les deux charbons de bois, le réacteur expérimental et la méthodologie sont décrits. Les 
résultats obtenus constituent le point fort du travail. Ils apportent des informations nouvelles et 
précises sur le comportement thermochimique et mécanique du lit, ainsi que sur l’influence des 
conditions opératoires et de la granulation sur cette étape du procédé. 
- Le chapitre IV décrit une nouvelle approche pour exprimer la production/consommation de 
chaleur et de matière d’une particule isolée. Cette approche consiste à exprimer la cinétique 
apparente de gazéification d’une particule de char sous pression partielle de H2O, CO2 ou O2, à 
l’aide d’une fonction simple qui prend en compte les phénomènes mis en jeu à l’échelle de la 
particule isolée. 
- Le chapitre V présente une modélisation de la gazéification d’un lit fixe continu de charbon de 
bois à l’aide du logiciel COMSOL®. Les équations de conservation, les termes sources et la prise 
en compte du tassement du lit sont décrits. Une étude de sensibilité et une confrontation du modèle 
aux résultats expérimentaux sont présentées et discutées. Enfin, une première exploitation du 
modèle apporte des informations nouvelles pour la compréhension de la zone de gazéification et 
l’optimisation de réacteur. 
 
CHAPITRE I - CONTEXTE ET ENJEUX DE LA
GAZEIFICATION DE BIOMASSE
« La science ne sert guère qu'à nous donner une idée de l'étendue de notre ignorance. »,                           
Félicité de Lamennais 
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CHAPITRE I - CONTEXTE ET ENJEUX DE LA 
GAZEIFICATION DE LA BIOMASSE 
I. LA VALORISATION DE LA BIOMASSE 
I.1. PROBLEMATIQUE ENERGETIQUE ET ENVIRONNEMENTALE 
A l’échelle mondiale, la demande énergétique n’a cessé d’augmenter depuis les années 70 conduisant 
à une utilisation accrue des énergies fossiles dont l’impact sur l’environnement est désormais 
perceptible. 
En 1972, la demande mondiale en énergie primaire était de l'ordre de 6 Gtep. En 2008, elle est passée 
à plus de 12 Gtep (Figure I-1). Plusieurs facteurs sont à l’origine de cette augmentation, à savoir la 
croissance de la population mondiale (passage de 3,7 billions à 6,5 billions d'habitants entre 1970 et 
2008 [1]), l'industrialisation et l'urbanisation. Par ailleurs, l'émergence récente de nouveaux pays 
industrialisés s'est traduite par une accélération de cette demande depuis 2001. 
 
Figure I-1: Evolution de la demande en énergie primaire dans le monde [2] 
Pour éviter une crise énergétique face à cette consommation croissante en énergie, l’Agence 
Internationale de l'Energie (AIE) préconise une nette réduction de la croissance de la demande 
énergétique pour passer de 2% par an (moyenne sur les 27 dernières années) à 0,7% par an [3]. 
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En 2004, la consommation en énergie fossile (gaz, pétrole et charbon) représente 80% du mix 
énergétique total (Figure I-1) et est responsable de 57% des émissions de Gaz à Effet de Serre (GES). 
Entre 1970 et 2004, on a constaté une augmentation des GES de 70% pour atteindre 49 GteCO2 
(Figure I-2). A noter que le CO2 représentait 60% de ces émissions ; le méthane et le protoxyde 
d'azote, dont le potentiel de réchauffement est respectivement 20 et 300 fois supérieur au CO2, 
représentaient respectivement 14% et 8% des émissions de GES (en équivalent CO2). Les secteurs de 
l'énergie, du transport et de l'industrie, qui sont de grands consommateurs d'énergie fossile, sont 
responsables de 60% des émissions. 
 
a) Émissions annuelles de GES anthropiques dans le monde, 1970–2004. b) Parts respectives des différents GES anthropiques dans les 
émissions totales de 2004, en équivalent-CO2. c) Contribution des différents secteurs aux émissions totales de GES anthropiques en 2004, en 
équivalent-CO2. 
Figure I-2: Emissions globales des gaz à effet de serre [4] 
Selon de nombreuses études, l'augmentation de la concentration de gaz à effet de serre (GES) et 
d’aérosols dans l'atmosphère est la principale cause du changement climatique actuel. Ce dernier 
s’observe à différents niveaux. La hausse depuis 1850 des températures annuelles (~1°C), la fonte 
massive de la neige et de la glace, et l'élévation moyenne du niveau de la mer (50mm) sont les signes 





Figure I-3: Variations de la température et du niveau de la mer à l'échelle du globe et de la couverture neigeuse 
dans l'hémisphère Nord [4] 
Selon le rapport d'un groupe d’experts intergouvernemental sur l’évolution du climat [4], les 
conséquences de ces modifications climatiques sur les systèmes naturels sont nombreuses et 
s'observent sur toute la planète, aussi bien au niveau terrestre que marin. 
De nombreux pays ont donc initié une politique de lutte contre le réchauffement climatique. A 
l'échelle mondiale, le protocole de Kyoto (février 2005), propose une réduction de 8% des GES par 
rapport à 1990 d'ici 2012. Au niveau de l'union européenne, le Paquet Energie Climat (PECC) adopté 
en 2008 a pour objectif de faire réduire les GES de 20% par rapport à 1990 d'ici 2020. Au niveau 
national, la France a voté la loi du Grenelle 2 en 2010 dont les objectifs ambitieux sont de réduire la 
consommation énergétique de 38% et les émissions de GES de 50% par rapport à 1990 d'ici 2020. 
Pour répondre à la demande énergétique mondiale et aux objectifs de réduction des GES, le recours 
aux Énergies Renouvelables (EnRs) combiné à une consommation raisonnable d'énergie est 
indispensable, d’autant plus qu’une pénurie de pétrole est prévue dans une 40aine d’année. 
Une “énergie renouvelable” est une source d’énergie se renouvelant rapidement par rapport à sa 
consommation afin qu’elle puisse être considérée comme inépuisable. Les EnRs sont issues de 
phénomènes naturels provoqués par le soleil (rayonnement), la lune (marée), le vent, ou la terre 
(géothermie). On distingue plusieurs types d’EnRs dont l’énergie éolienne, solaire, hydraulique, 
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géothermique et la biomasse. Parmi ces ENRs, seule la biomasse, issue du rayonnement solaire, 
permet le stockage de l’énergie. 
I.2. LA BIOMASSE 
I.2.1. Définition 
De manière générale, la biomasse désigne tous les produits issus des organismes vivants tels que les 
plantes, les animaux, les insectes et les micro-organismes. Cependant, on constate que chaque 
domaine adopte sa propre définition. 
Selon la directive européenne UE 2001/77/CE, dans le domaine de la valorisation énergétique, la 
biomasse désigne la fraction biodégradable des produits, déchets et résidus provenant de l'agriculture 
(comprenant les substances végétales et animales), de la sylviculture et des industries connexes, ainsi 
que la fraction biodégradable des déchets industriels et municipaux. 
I.2.2. Enjeux énergétique et environnemental 
De par son potentiel de valorisation en chaleur, électricité et carburant, la biomasse se positionne 
naturellement comme l’une des solutions à la problématique énergétique évoquée précédemment. 
Ainsi, depuis une quinzaine d’années un grand nombre d’études tente d’estimer les quantités de 
biomasse destinées à la production énergétique qu’il serait possible de produire sur terre. La biomasse 
est souvent classée en différentes catégories : 
- les résidus agricoles : pailles de blé, tourteaux de tournesol, pépins de raisin, balles de riz, tige 
de coton, jatropha, … ; 
- les cultures énergétiques dédiées : taillis à très courtes rotations (TTCR), miscanthus, 
plantations forestières ; 
- le bois non traité : bois de bocage et d’élagage, déchets de scierie, sarments de vignes, ... ; 
- les déchets organiques : déchets verts, effluents d’élevage, bois traités, boues de step, … 
Une revue bibliographique réalisée en 2002 [5] montre une grande disparité dans les estimations de 
biomasse potentiellement disponible à cause principalement de la méthodologie et des approximations 
des bases de données utilisées. Il en ressort que d’ici 2050, la quantité de biomasse potentiellement 
valorisable serait comprise entre 100 et 400 EJ.an-1 soit entre 20 et 80% de la consommation actuelle 
en énergie primaire. Ces données restent tout de même très approximatives. Par exemple, une étude 
menée sur la quantité de biomasse au Brésil [6] estime un potentiel de 111 Mha disponible à partir des 
bases de données mondiales et des hypothèses standardisées contre 67 Mha à partir de données et 
d’hypothèses plus précises. Néanmoins, le potentiel de biomasse disponible dans le monde est 




Pour lutter contre le réchauffement climatique évoqué en §I.1, la réduction des émissions de GES est 
primordiale. Dans ce contexte, l'avantage premier de la biomasse est un bilan carbone neutre dans la 
mesure où le CO2 libéré lors de la conversion énergétique est réabsorbé par photosynthèse lors de la 
croissance de la plante. 
Néanmoins, l'impact environnemental des filières de valorisation de biomasse n’est pas négligeable. 
Avant toute installation d’un procédé de valorisation, il convient de valider les impacts 
environnementaux à travers des études spécifiques comme par exemple l'Analyse de Cycle de Vie 
(ACV). Ces études ambitionnent à prendre en compte toutes les émissions du “berceau à la tombe” de 
la valorisation de la biomasse, comme par exemple : la culture, la récolte, le transport, la fabrication, la 
distribution, l'utilisation et le traitement des déchets. 
I.2.3. Composition chimique 
La biomasse lignocellulosique sèche est essentiellement composée de carbone (C), d’oxygène (O) et 
d’hydrogène (H), et à degré moindre d’azote (N) et de soufre (S). La concentration en ces éléments 
peut sensiblement varier d’un type de biomasse à un autre (Tableau I-1) mais l’ordre de grandeur reste 
identique : environ 50% de C, 40% de O, 6 % de H et <1,5% de N et S (%massique sur sec). 
Tableau I-1 : Analyses élémentaires de différentes biomasses (en %massique sur sec) 
Biomasse C  H O N S 
Bois      
Eucalyptus  50,43 6,01 41,53 0,17 0,08 
Ecorce de feuillus 50,35 5,83 39,62 0,11 0,07 
Pin 52,30 5,80 38,76 0,2 0,03 
Chêne 49,89 5,98 38,76 0,21 0,05 
Résidus agricoles      
Paille de tournesol 44,62 5,10 37,15 1,10 0,11 
Bagasse 46,95 5,47 40,95 1,71 0,09 
Paille de riz 39,65 4,88 35,77 0,92 0,12 
Balle de riz 38,68 5,14 37,45 0,41 0,05 
Balle de coton 48,48 6,12 41,48 0,97 0,10 
Fibre de noix de coco 50,29 5,05 39,63 0,45 0,16 
Paille de maïs 46,91 5,47 42,78 0,56 0,04 
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Hormis les matières minérales, l’ensemble de ces éléments compose les trois polymères principaux de 
la biomasse lignocellulosique : la cellulose, l’hémicellulose et la lignine (Figure I-4). 
 
Figure I-4 : Les polymères constitutifs de la biomasse 
Les proportions de chacun de ces polymères peuvent varier de manière considérable selon la biomasse 
considérée (Tableau I-2). 
Tableau I-2 : Composition massique de divers types de biomasse lignocellulosique [7] 
Biomasse Cellulose (%sec) Hémicellulose (%sec) Lignine (%sec) 
Herbe 30-50 15-40 5-20 
Bagasse 40-55 25-40 5-25 
Bois dur 40-50 20-30 15-30 
Bois tendre 40-55 10-15 25-30 
Résidus agricoles 30-40 10-40 10-30 





Dans le domaine de la valorisation thermochimique, les teneurs en matières volatiles, cendres et 
carbones fixes et le pouvoir calorifique inférieur sont des caractéristiques importantes de la biomasse 
(Tableau I-3). Le pouvoir calorifique inférieur varie entre 15 et 20 MJ.kg-1 selon le type de biomasse. 




Carbone fixe (par 
différence) 
Cendres  
Bois    
Plaquette forestière 80,0 19,40 0,60 
Sciure de pin 83,1 16,82 0,08 
Ecorce de pin 73,0 25,28 1,72 
Résidus agricoles    
Paille de blé 77,7 17,59 4,71 
Graine de colza 79,2 17,94 2,86 
Bagasse 77,58 17,13 5,29 
Fibre de noix de coco 72,99 23,04 3,97 
Pédoncules de coton 75,85 18,88 5,26 
 
La teneur en humidité de la biomasse est également une donnée essentielle. De par ses propriétés 
hygroscopiques, la teneur en humidité de la biomasse est très sensible aux conditions de stockage 
(température et hygrométrie). Elle peut notamment dépasser les 50%mass. sur brut. Son impact sur les 
rendements énergétiques des procédés de valorisation est considérable. 
I.3. LES VOIES DE CONVERSION DE LA BIOMASSE 
Les trois grandes voies de conversion de la biomasse - biochimique thermochimique et 
physicochimique - sont présentées sur la Figure I-5. 




Figure I-5 : Les voies de valorisation de la biomasse 
I.3.1. La conversion biochimique 
La voie biochimique fait intervenir le monde du vivant, notamment les micro-organismes, dans le 
processus de transformation de la biomasse. On distingue trois procédés : 
(i) la méthanisation qui permet la production d’un biogaz riche en CH4 (50 à 70%) et CO2, par 
fermentation de déchets humides (boues de step, lisier, fumier, etc..). 
(ii) la fermentation alcoolique de matières sucrées (betterave, cannes à sucre,..) ou amylacées (blé, 
maïs, sorgho,…) qui permet la production de biocarburants de 1ère génération tels que le bioéthanol, 
l’éthyl-tertio-butyl-éther (ETBE) ou le biobutanol. 
(iii) la fermentation alcoolique de matières lignocellulosiques qui permet la production de biocarburant 
de 2nde génération. Ce procédé nécessite, avant fermentation, une étape d’hydrolyse (enzymatique ou 
acide) de la biomasse pour libérer le glucose contenu dans la cellulose. 
I.3.2. La conversion physicochimique 
La conversion physicochimique permet la production de biodiesels tels que l’EMHV (Ester 
Méthylique d’Huile Végétale) et l’EEHV (Ester Ethylique d’Huile Végétale). Pour ce faire, une 
première phase d’extraction par pressage des graines permet de récupérer l’huile végétale (arachide, 
colza, coprah, coton, palmier à huiles, soja, tournesol…). Ensuite, la synthèse du biodiesel est réalisée 




I.3.3. La conversion thermochimique 
La conversion de la biomasse par voie thermochimique regroupe plusieurs procédés basés sur le 
craquage des molécules sous l’effet de la chaleur. Selon les conditions opératoires de température, de 
pression et de concentration en réactif, la matière organique se dégrade en différents composés solides, 
liquides ou gazeux. Ainsi, l’énergie produite peut se retrouver sous la forme de biocarburants de 2nde 
génération (éthanol, méthanol, ETBE et EMHV), d’électricité (PAC - Pile à combustible, MAG - 
moteur à gaz, TAG - Turbine à gaz et MCI –Moteur à combustion interne) et de chaleur. On distingue 
trois transformations différentes : 
(i) La combustion produit directement de la chaleur (énergie thermique) par oxydation complète de la 
biomasse. Les produits de la combustion sont des solides inertes (mâchefers et cendres) et un gaz 
chaud incombustible (fumée). Pour la production d’électricité, l’énergie calorifique des fumées de 
combustion est convertie en électricité au moyen d’un cycle de Rankine par exemple. 
(ii) La pyrolyse dégrade la biomasse uniquement sous l’effet de la chaleur. Trois phases sont 
récupérées : une fraction gazeuse non condensable, une fraction liquide appelée huile de pyrolyse et 
une fraction solide (charbon). Les proportions de chaque produit sont très sensibles aux conditions 
opératoires (température, vitesse de chauffe, temps de séjour) et aux types de réacteurs. Ils vont 
dépendre des objectifs industriels. 
(iii) La gazéification consiste en une transformation thermochimique de la biomasse en présence d’un 
gaz réactif (O2, CO2, H2O) pour obtenir un mélange gazeux riche en hydrogène et monoxyde de 
carbone. 
II. LA GAZEIFICATION DE LA BIOMASSE 
II.1. LES ETAPES DE LA GAZEIFICATION 
Le procédé de gazéification met en jeu un ensemble de transformations thermochimiques qui peut se 
décomposer en plusieurs étapes unitaires : séchage et pyrolyse de la biomasse, oxydation des matières 
volatiles, craquage et reformage des goudrons, et gazéification du char. Ces étapes sont détaillées ci-
dessous. 
II.1.1. Le séchage 
Les biomasses ont généralement un taux d’humidité supérieur à 10% (massique sur base humide). De 
ce fait, une étape de séchage intervient au sein même du réacteur de gazéification, pendant la montée 
en température. 
Cette étape est d’autant plus énergivore que le taux d’humidité est élevé et va, par conséquent, 
influencer considérablement le procédé de gazéification et notamment les rendements énergétiques. 
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Par ailleurs, la vapeur d’eau produite joue un rôle important car elle constitue un réactif pour les étapes 
ultérieures de reformage des gaz et de gazéification du char. 
Dans le cas de biomasse très humide (>30%), un séchage préalable en amont du procédé est nécessaire 
afin d’abaisser le taux d’humidité à une teneur acceptable pour le réacteur de gazéification. 
II.1.2. La pyrolyse 
Pendant l’étape de pyrolyse, la biomasse est chauffée sous atmosphère inerte jusqu’à une température 
de l’ordre de 500°C. Ainsi, les divers constituants de la biomasse se dégradent à différents niveaux de 
température : 
- entre 200°C et 350°C, les hémicelluloses ; 
- entre 250 et 400°C, les celluloses ; 
- entre 200 et 500°C, la lignine. 
Des matières volatiles et un résidu poreux carboné (le char) sont ainsi produits. Les matières volatiles 
regroupent des gaz incondensables (essentiellement CO, CO2, H2, CH4, C2H2, C2H4, C2H6) et des gaz 
condensables (vapeur d’eau et goudrons). 
Les goudrons sont des composés organiques, condensables à des températures inférieures à 300-
400°C. On distingue trois grands types de goudrons [8] : 
- les goudrons primaires (furane, furfural, levoglucosane) qui sont issus de la première 
décomposition des celluloses, des lignines et des hémicelluloses (pyrolyse) ; 
- les goudrons secondaires (phénol, pyridine) qui proviennent de la conversion des goudrons 
primaires ; 
- les goudrons tertiaires constitués d'aromatiques alkylés, d'hydrocarbures aromatiques 
polycycliques (HAP), de naphtalènes, de fluoranthènes, et de chrysènes, qui sont issus de la 
conversion des goudrons secondaires. 
II.1.3. L’oxydation des matières volatiles 
Durant cette étape, les matières volatiles produites lors de la phase de pyrolyse sont oxydées grâce à 
un apport d'air (ou d’oxygène) générant ainsi la majeure part de l’énergie nécessaire au procédé de 
gazéification. 
II.1.4. Le craquage et reformage des goudrons 
La présence de goudrons pose problème lors de la valorisation du gaz de synthèse dans les moteurs 
(encrassement, corrosion), et dans les procédés de synthèse de biocarburant (empoisonnement des 
catalyseurs) : leur élimination est nécessaire. La dégradation de ces goudrons peut être réalisée in situ 




Sous l'effet de la température, les goudrons (molécules lourdes) se fractionnent en molécules plus 
légères : on parle de craquage. Le craquage homogène des goudrons se déroule en phase gazeuse et à 
des températures élevées (>1200°C). Le craquage hétérogène est réalisé au contact d’un solide 
(catalyseur ou char) à des températures plus faibles (700-1000°C). 
Le reformage est un autre processus de conversion des goudrons. Sous l’effet de la température 
(>1000°C), les molécules de goudrons réagissent avec la vapeur d’eau pour former du CO et de l’H2. 
Si l’agent réactionnel est le CO2, on parle alors de reformage à sec des goudrons. 
II.1.5. La gazéification hétérogène du char  
La vapeur d’eau et le dioxyde de carbone, issus des étapes précédentes réagissent avec le carbone du 
char selon les deux principales réactions hétérogènes suivantes : 
 22 HCOOHC +→+   Gazéification à la vapeur d'eau   (Eq. Chap I-1) 
COCOC 22 →+  
Gazéification au dioxyde de carbone 
  (ou réaction de Boudouard) 
  (Eq. Chap I-2) 
Ces réactions sont endothermiques et permettent la production d’hydrogène et de monoxyde de 
carbone. 
L’oxygène résiduel de l’étape d’oxydation des matières volatiles réagit avec le carbone pour apporter 
de l’énergie au procédé. 
22 /COCOOC →+  Combustion (Eq. Chap I-3) 
 
Par ailleurs, il existe d’autres réactions qui ont lieu en phase homogène et qui contrôlent la 
composition finale du gaz de synthèse, notamment : 
222 HCOOHCO +→←+  
Réaction du gaz à l'eau, ou 
Water-Gas-Shift reaction 
(Eq. Chap I-4) 
II.2. LES PROCEDES DE GAZEIFICATION 
Les étapes présentées dans le §II.1 peuvent se dérouler en parallèle ou en série selon le procédé de 
gazéification considéré. Trois grands types de réacteurs ont été développés : 
- les réacteurs à lit fixe ; 
- les réacteurs à lit fluidisé ; 
- les réacteurs à lit entrainé. 
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II.2.1. Les réacteurs à lit fixe 
Dans ces réacteurs, la biomasse forme un lit dense qui se déplace verticalement par gravité dans le 
réacteur. Les différents types de réacteurs à lit fixe dépendent de la direction de l'écoulement des gaz 
par rapport à celui du lit de charbon. On distingue des réacteurs à lit fixe contre-courant (updraft) et 
co-courant (downdraft). Lorsque la gazéification de la biomasse est réalisée dans au moins deux 
réacteurs distincts, on parle alors de réacteur étagé. 
II.2.1.1 Les réacteurs à contre-courant (updraft) 
Dans les réacteurs à contre-courant (Figure I-6), la biomasse descend dans le réacteur par gravité 
tandis que le gaz réactif est introduit par le bas et remonte à “contre-courant” le long du réacteur. Du 
bas vers le haut, il y a d’abord une zone d’oxydation permettant d’apporter l’énergie au procédé, puis 
une zone de gazéification hétérogène (appelé aussi zone de réduction) où le CO et le H2 sont produits. 
Les produits gazeux s’échappent à travers la zone de pyrolyse et de séchage en y transférant une partie 
de leur énergie thermique. Un rendement thermique élevé est donc atteint puisque les gaz quittant le 
réacteur sont déjà refroidis, leur énergie ayant servie à chauffer et sécher la biomasse. Par contre, 
l’agencement des différentes zones est défavorable à la qualité du gaz de synthèse. Des taux en 
goudrons élevés sont observés (≈100 g.Nm-3), ce qui rend ces procédés à contre-courant inadaptés au 
couplage direct avec un moteur à gaz pour la production d'électricité. Un post-traitement (thermique 
ou chimique) des gaz est indispensable pour abaisser la teneur en goudrons en dessous des limites 
acceptables des moteurs (<50 mg.Nm-3). 
II.2.1.2 Les réacteurs à co-courant (downdraft)  
Dans les réacteurs à co-courant (Figure I-6), la biomasse et les gaz s'écoulent dans la même direction, 
à savoir de haut en bas. La biomasse est d'abord séchée puis pyrolysée. Dans la zone d'oxydation, les 
matières volatiles sont oxydées par l’air (ou l’oxygène) entrant et craquées thermiquement sous l'effet 
des hautes températures (≈1200°C). Dans la zone de réduction, le char généré lors de la pyrolyse est 
gazéifié et produit le gaz de synthèse qui quitte le réacteur par le bas. Les hautes températures des gaz 
quittant le réacteur sont à l'origine des faibles rendements thermiques observés. Il est donc important 
que cette énergie soit valorisée en aval du procédé. L'avantage principal de cette technologie reste la 
production d’un gaz à faible teneur en goudrons de l’ordre de 1 g.m-3. C'est pourquoi les réacteurs à 





Figure I-6 : Principe d’un gazéifieur à contre-courant et à co-courant [9] 
II.2.1.3 Les réacteurs étagés 
Le principe du réacteur étagé dérive de celui du gazéifieur à co-courant, mais contrairement à ce 
dernier, les deux étapes principales de pyrolyse et gazéification du char sont réalisées dans deux 
réacteurs distincts. De plus amples précisions seront apportées dans la suite de ce chapitre (§III.1) car 
ce type de réacteur constitue l’objet d’étude de la thèse. 
II.2.2. Les réacteurs à lit fluidisé 
Les réacteurs à lit fluidisés sont généralement adaptés à des installations de grande puissance 
(>10MWth). Dans ces procédés, la biomasse est maintenue en suspension dans le réacteur à l’aide 
d’un écoulement gazeux ascendant. La fluidisation du lit de biomasse est assurée par un matériau 
fluidisant (sable, dolomite, alumine). Celle-ci favorise les échanges thermiques et massiques entre le 
gaz et les particules de biomasse. Les vitesses de réaction sont ainsi plus élevées que dans les procédés 
à lit fixe. A l’échelle du réacteur, les différentes étapes de la gazéification se déroulent en parallèle. 
Cependant, les niveaux de température sont limités à 900-950°C en raison de problèmes 
d’agglomération des particules, de fusion des cendres et d’attrition du matériau fluidisant. Ces faibles 
températures favorisent malheureusement la production de goudrons, exigeant la mise en œuvre d’un 
post-traitement complexe du gaz de synthèse. 
II.2.2.1 Les réacteurs à lit fluidisé dense ou "Bubbling Fluidised Bed" 
Dans les réacteurs à lit fluidisé dense (Figure I-7-a), la vitesse de fluidisation est relativement faible 
(1-2 m.s-1) pour permettre le brassage des particules sans les entraîner hors du lit. Ces réacteurs 
souffrent d’un manque de souplesse vis-à-vis de l’étalement granulométrique de la biomasse. Une 
calibration de la taille des particules est en effet nécessaire pour garantir un temps de séjour régulier 
pour une bonne conversion de la biomasse. Par ailleurs, le rendement final du procédé est très sensible 
aux variations de perte de charge générées par le lit fluidisé. En effet, ces variations affectent la vitesse 
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d’écoulement du gaz à travers le lit fluidisé : si des vitesses élevées sont atteintes, une partie de la 
biomasse peut être entrainée hors du réacteur. 
II.2.2.2 Les réacteurs à lit fluidisé circulant ou "Circulating Fluidised Bed" 
Dans ces réacteurs (Figure I-7-b), la vitesse de fluidisation est plus élevée (4-6 m.s-1), si bien qu'une 
partie des particules du lit est entraînée hors du réacteur. Un cyclone permet de séparer la phase solide 
de la phase gazeuse, pour la faire ensuite re-circuler dans le lit. Ainsi, la biomasse bénéficie d’un 
temps de séjour plus long que dans les réacteurs à lits fluidisés denses ce qui permet d’atteindre une 
meilleure conversion. De plus, le procédé à lit fluidisé circulant dispose d'une plus grande tolérance 
vis-à-vis de l’étalement granulométrique et des variations de perte de charge. Pour ces raisons, la 
plupart des procédés développés à l’échelle industrielle sont basés sur le principe du lit fluidisé 
circulant. Le taux de goudrons dans le gaz de synthèse est comparable à celui des lits fluidisés denses. 
 
Figure I-7 : Principe d’un gazéifieur en lit fluidisé dense a) ou circulant b) 
II.2.2.3 Les réacteurs à lit fluidisé sous pression 
Dans les installations de grosse puissance (> 5MWe) où la valorisation du gaz est envisagée dans une 
turbine à gaz, les lits fluidisés sous pression permettent de produire un gaz de synthèse directement à 
la pression de la chambre de combustion de la turbine. Ces hautes pressions permettent également 




II.2.3. Les réacteurs à lit entraîné 
Les réacteurs à lit entraîné sont aujourd’hui les plus pertinents pour la production de biocarburants en 
raison de la qualité des gaz produits. Néanmoins, cette technologie requiert un prétraitement 
spécifique de la biomasse tel que : broyage (<1mm), torréfaction et broyage, ou pyrolyse flash 
(production d’huiles). Ainsi conditionnée, la biomasse est injectée en partie haute du réacteur et 
mélangée au gaz réactif (oxygène et vapeur d’eau). Des niveaux de température élevés (> 1300°C) 
sont nécessaires au vue du faible temps de séjour (quelques secondes) des particules, et permettent 
d’obtenir un gaz propre grâce à un craquage thermique efficace des goudrons. Cette technologie 
présente néanmoins l’inconvénient de former des suies (particules solides composées essentiellement 
de carbone) lors des réactions d’oxydation des goudrons. Ces réacteurs mettent en jeu des pressions 
comprises entre 20 et 60bars. 
II.2.4. Conclusion 
Au regard des différentes technologies présentées, le choix d’un type de procédé de gazéification est 
complexe. En effet, de nombreux aspects techniques et économiques doivent être considérés et en 
particulier : 
- la puissance d’installation souhaitée (les procédés à lit fixe sont en général plus adaptés aux 
petites puissances <5 MWth) ; 
- le type de combustible et ses caractéristiques telles que l’humidité, la granulométrie, le PCI et 
le taux de cendres ; 
- la valorisation finale (chaleur, électricité, biocarburant) qui impose des exigences en termes de 
qualité du gaz de synthèse (goudrons, fines) et de sa composition. 
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III. POSITIONNEMENT DE LA THESE 
III.1. LE PROCEDE ETAGE 
Les travaux menés dans le cadre de cette thèse visent le développement des procédés de gazéification 
de type “lit fixe étagé”. 
Dans ces procédés, les étapes de pyrolyse, d’oxydation/craquage homogène des matières volatiles, et 
de gazéification du char se déroulent dans trois zones et deux réacteurs distincts (Figure I-8). 
 
Figure I-8 : Schéma de principe de la gazéification étagée 
Dans le réacteur de pyrolyse, la biomasse est séchée et pyrolysée pour produire du char, des matières 
volatiles et de la vapeur d’eau. La température finale d’environ 400-500°C est atteinte soit par 
oxydation d’une fraction de la biomasse, soit par chauffage externe des parois. Le char produit tombe 
dans le second réacteur pour constituer un lit fixe continu. 
Dans la zone d’oxydation, les matières volatiles sont en grande partie oxydées (injection d’air) pour 
produire l’énergie nécessaire au procédé. Les hautes températures dans cette zone (>1300°C) 
permettent le craquage homogène des goudrons résiduels. 
Dans la zone de gazéification, les gaz chauds traversent le lit de char à une température d’entrée de 
l’ordre de 1000-1100°C. Le CO2 et la vapeur d’eau présents dans les gaz d’attaque résultent des étapes 
de séchage, de pyrolyse et d’oxydation. Leurs teneurs importantes favorisent les deux réactions 
hétérogènes de gazéification : la vapogazéification et la réaction de Boudouard. Ces réactions (Eq. 
Chap I-1 et Eq. Chap I-2) permettent la conversion du carbone du char en un gaz combustible riche en 





L’atout majeur de cette technologie est que la teneur en goudrons dans le gaz produit est faible (< 20 
mg.Nm-3). En effet, les hautes températures dans la zone d’oxydation favorisent la conversion des 
goudrons par oxydation, craquage thermique et reformage. Cet atout facilite l’épuration du gaz 
combustible avant sa valorisation dans un moteur pour la production d’électricité. 
Cependant, la technologie est encore récente et présente des verrous qui freinent son développement 
sur le marché de l’énergie, en particulier : 
- le manque de souplesse vis-à-vis de la biomasse d’alimentation. Certaines biomasses ne 
peuvent être valorisées à cause de leur faible granulométrie ou densité ; 
- la conversion incomplète de la biomasse en gaz combustible. Le taux de conversion du 
carbone est à priori compris entre 95 et 98% dans les meilleures installations. 
III.2. LA GRANULATION POUR LA VALORISATION DE NOUVELLES BIOMASSES 
Les plaquettes forestières constituent la biomasse de référence des procédés étagés. En effet, cette 
technologie souffre d’un manque de souplesse vis-à-vis des combustibles de faibles granulométries 
telles que la paille de blé ou la balle de riz. Hors, ces coproduits issus de l’industrie agroalimentaire 
présentent un gisement disponible très important.  
La difficulté pour valoriser des biomasses de faible granulométrie provient de la perte de charge 
engendrée par le lit fixe de charbon dans la zone de gazéification. Pour des conversions élevées, le lit 
se concentre en petites particules et en cendres : sa perméabilité diminue et provoque une 
augmentation de la perte de charge. Si cette dernière devient trop importante, des passages 
préférentiels vont alors se former au sein du lit : les gaz réactifs traversent le lit directement en limitant 
leur contact avec le char. Ce phénomène, aussi appelé “channeling” (ou renardage), pose problème car 
il provoque une chute de la conversion du char et de la qualité du gaz de synthèse. 
Pour éviter la formation de passages préférentiels, la conduite du procédé est réalisée en régulant la 
perte de charge. Lorsque celle-ci augmente dans le réacteur de gazéification, un système de contrôle-
commande évacue les résidus (décendrage) qui se sont accumulés en bas du lit. Ces résidus sont 
essentiellement constitués de fines et de cendres, et leur évacuation permet de faire chuter la perte de 
charge du réacteur. Cette régulation imposée par la perte de charge pose problème pour la valorisation 
de biomasses de faibles granulométries. Dans le cas de charbon de plaquettes forestières, la grande 
taille des particules permet de former un lit de perméabilité élevée. La perte de charge étant 
relativement faible, le décendrage peut se faire à un taux de conversion élevé (> 98%). Mais pour des 
biomasses de faible granulométrie (balles de riz, pailles de blé), la perméabilité du lit étant déjà faible 
au départ, le décendrage est réalisé à des niveaux de conversion inférieurs à ceux des charbons de 
plaquettes forestières. 
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Face à cette problématique, nous pensons que la granulation est une solution pertinente car elle permet 
la production de particules de taille supérieure (> 6mm) et de faible étalement granulométrique (milieu 
monodispersé) : ces caractéristiques améliorent la perméabilité du lit. 
De plus l’utilisation des granulés présente de nombreux autres avantages malgré leur coût de 
production, et notamment : 
- une amélioration des propriétés de la matière première vis-à-vis du process (faible humidité, 
isotropie) ; 
- un transport et une alimentation dans le réacteur facilités grâce à la surface lisse, la rigidité et 
les dimensions standards des granulés [10]. 
- une minimisation des impacts négatifs de certaines caractéristiques du combustible (teneur en 
matières minérales, en alcalin, en composés soufrés ou azotés, ..) par le mélange de biomasses. 
III.3. LA ZONE DE GAZEIFICATION DU CHARBON EN LIT FIXE : UNE ETAPE CLEF DU 
PROCEDE 
La zone de gazéification du charbon, à l’origine des verrous cités précédemment, est très complexe. 
Elle consiste en l’écoulement d’un gaz réactif à 1000-1100°C à travers un lit fixe de charbon en 
mouvement (Figure I-9). Le lit fixe est initialement composé de Carbone Fixe (CF), de Matières 
Volatiles résiduelles (MV) et à un degré moindre de cendres. Le gaz issu de l’étape 
d’oxydation/craquage homogène des goudrons est composé majoritairement de CO2, H2O, O2, N2 et 
d’une faible quantité de goudrons (< 0,1%). Les teneurs de chaque composé dans les gaz et dans le 
solide sont extrêmement difficiles à estimer car elles résultent de l’ensemble des transformations 
précédentes et de la nature de la biomasse. 
 
Figure I-9 : Schéma de la zone de gazéification du char 
Le gaz réactif (CO2, H2O, O2) attaque le lit de charbon à une température d’entrée de l’ordre de 




homogènes. La température et la concentration des réactifs et goudrons diminuent le long du réacteur 
alors que la concentration des espèces constitutives du gaz de synthèse (H2, CO) augmente. Dans ce 
milieu poreux réactif, les profils de température et de concentration sont contrôlés par les cinétiques 
chimiques d’une part et les mécanismes de transferts thermiques et massiques au sein du lit et de 
chaque particule d’autre part. L’hydrodynamique agit également sur les échanges gaz/solide. 
Le phénomène de tassement du lit de charbon, qui se traduit par une diminution de la vitesse de 
déplacement des particules, joue un rôle essentiel sur le temps de séjour et la conversion du charbon 
ainsi que sur la perte de charge dans le lit fixe. Les causes du tassement sont : 
- la réduction de la taille des particules due aux réactions hétérogènes qui consomment de la 
matière carbonée ; 
- la fracturation et l’ablation en surface des particules à des taux de conversion élevés, ceci en 
raison de l’augmentation de leur porosité ; 
- la fracturation des particules en raison de l’augmentation de la pression statique due au poids 
du lit ; 
- le réarrangement des particules lors de leur déplacement. 
IV. OBJECTIFS DE LA THESE 
Les connaissances accumulées en gazéification sont en majorité issues du savoir-faire industriel. Les 
phénomènes physicochimiques, hydrodynamiques et mécaniques mis en jeu à l’échelle d’un lit fixe 
continu sont en réalité très peu connus. Ainsi, l’enjeu scientifique de ces travaux menés par le CIRAD, 
l’EMAC et le CREED est d’accéder à une compréhension fine de cette zone, en vue d’améliorer les 
performances du procédé en termes de composition du gaz de synthèse et de conversion du charbon 
pour différents types de biomasse. 
Pour répondre aux enjeux industriels et scientifiques, deux études expérimentale et numérique ont été 
menées à l’échelle du lit fixe continu. En parallèle, à l’échelle de la particule isolée, une méthodologie 
a été développée pour accéder aux cinétiques apparentes des réactions hétérogènes mises en jeu. Ces 
travaux ont été réalisés sur un même charbon biomasse – le pin maritime – sous forme de plaquettes 
forestières d’une part et sous forme de granulés d’autre part. 
 
L’étude expérimentale repose sur le réacteur CFiB (Continuous Fixed Bed) du CIRAD qui reproduit 
précisément la zone de gazéification du charbon [11]. Dans un premier temps, l’objectif est 
d’améliorer le potentiel d’étude du dispositif en développant une méthode fiable pour établir des 
profils de conversion du charbon, de densité du lit et de vitesse des particules. Ensuite, l’étude 
expérimentale a pour objectif d’établir des cartographies précises des grandeurs physiques au sein du 
lit en vue : 
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- de comparer le comportement du charbon de granulés et du charbon de plaquettes forestières 
issus du pin maritime ; 
- de déterminer la contribution des principales réactions sur la consommation et la production 
de matière et de chaleur ; 
- de déterminer l’impact des conditions opératoires ; 
- d’identifier les principaux phénomènes qui contrôlent le tassement du lit. 
L’objectif de la thèse au niveau modélisation est de décrire les phénomènes mis en jeu à l’échelle du 
lit en vue de localiser les réactions dans le lit et de déterminer les phénomènes qui contrôlent la zone 
de gazéification. L’objectif à terme est de développer un outil de prédiction et d’optimisation des 
réacteurs industriels à lit fixe continu. Ainsi, nous avons développé un modèle de gazéification du lit 
fixe continu sous le logiciel de modélisation COMSOL®, en intégrant notamment le tassement du lit, 
et la cinétique apparente de conversion des particules. La détermination de la cinétique apparente 
d’une particule, fonction des conditions opératoires et des caractéristiques de la biomasse, constitue en 
soi un des objectifs intermédiaires de la thèse.  
CHAPITRE II - ETUDE BILBIOGRAPHIQUE DE LA
GAZEIFICATION DE CHARBON DE BOIS




CHAPITRE II - ETUDE BILBIOGRAPHIQUE DE LA 
GAZEIFICATION DE CHARBON DE BOIS 
I. INTRODUCTION 
Lors de sa gazéification, le lit est le siège de nombreux phénomènes liés par des couplages forts : 
transferts de chaleur et de matière, réactions chimiques, écoulement gazeux et écoulement de solide. 
La compréhension de ces phénomènes nécessite la prise en compte de deux échelles d’études : 
(i) une étude à l’échelle de la particule, qui permet de décrire l’évolution de la cinétique 
apparente (vitesse de conversion) et morphologique (taille et porosité) d’une particule de 
charbon au cours de son déplacement dans le lit ; 
(ii) une étude à l’échelle du lit fixe, qui permet de décrire l’évolution des grandeurs physiques 
le long du lit de charbon. 
Ainsi, la première partie de ce chapitre est consacrée à la cinétique de gazéification d’une particule de 
charbon. Nous présentons d’une part les différents régimes de conversion (chimique, diffusifs externe 
et interne) ainsi que la façon dont ils sont pris en compte dans les modèles de particules. D’autre part, 
les paramètres qui influencent la cinétique apparente (conditions opératoires, propriétés de la 
biomasse) sont discutés. 
Dans la deuxième partie de ce chapitre, nous décrivons le comportement du lit de charbon lors de sa 
gazéification en s’appuyant sur les études expérimentales existantes et sur la modélisation des 
phénomènes mis en jeu. 
II. CINETIQUE DE GAZEIFICATION D’UNE PARTICULE DE CHARBON ISOLEE 
II.1. LES REACTIONS ET MECANISMES 
II.1.1. Les réactions chimiques 
Lors de la gazéification d’une particule de charbon, deux types de réactions chimiques sont mis en 
jeu : des réactions hétérogènes (solide-gaz) et des réactions homogènes (gaz-gaz). 
Les réactions hétérogènes permettent la conversion du carbone solide en gaz (H2, CO et CO2) sous 
l’action d’un réactif oxydant (O2, H2O et/ou CO2). Les trois principales réactions sont : 
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- la gazéification à la vapeur d’eau ( 1298 mol.kJ 22,131H −=∆ ) 
 2)g(2 HCOOHC +→+  (Eq. Chap II-1) 
- la gazéification au dioxyde de carbone ( 1298 mol.kJ 34,172H −=∆ ) 
 CO2COC 2 →+  (Eq. Chap II-2) 
- la combustion ( 1298 mol.kJ 5,393H −−=∆ ) 
 22 COOC →+  (Eq. Chap II-3) 
Parmi ces réactions, la gazéification à la vapeur d'eau contribue majoritairement à la production du gaz 
de synthèse. Sa cinétique intrinsèque est 2 à 5 fois plus rapide [12-20] que celle de la réaction de 
gazéification à au CO2 [19-23]. 
Bien que la combustion du char soit intrinsèquement la plus rapide (environ 50 fois plus rapide que la 
gazéification à la vapeur d'eau), sa contribution à la conversion de carbone reste faible. En effet, il y a 
peu d’oxygène résiduel dans la zone de gazéification et le ratio C/O2 est largement plus élevé que les 
ratios C/H2O et C/CO2. 
Le carbone peut également être converti en méthane par la réaction de méthanation 
( 1298 mol.kJ 9,74H −−=∆ ). 
 42 CHH2C →+  (Eq. Chap II-4) 
Cependant, cette réaction ne joue un rôle significatif qu'à des pressions élevées [24-26]. 
Par ailleurs, des réactions homogènes ont lieu entre les produits des réactions hétérogènes et jouent un 
rôle majeur dans la composition finale du gaz de synthèse. La principale d’entre elles, est la réaction 
du gaz à l’eau – Water Gas Shift reaction (WGS) ( 1298 mol.kJ 12,41H −−=∆ ) : 
 22)g(2 HCOOHCO +→←+  (Eq. Chap II-5) 
La réaction de reformage du méthane ( 1298 mol.kJ 12,206H −=∆ ) peut également intervenir également 
dans la composition du gaz : 
 2)g(24 H3COOHCH +→←+  (Eq. Chap II-6) 
II.1.2. Les mécanismes mis en jeu dans les réactions hétérogènes 
Les réactions hétérogènes ont lieu dans la matrice carbonée de la particule de charbon, plus 
précisément sur les atomes de carbone disponibles et accessibles, aussi appelés "sites actifs". De part 
la structure poreuse du char, plusieurs mécanismes successifs (Figure II-1) interviennent lors des 
réactions hétérogènes [24-27] : 
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1. diffusion/convection des réactifs dans la couche de gaz entourant la particule (transferts 
externes) ; 
2. diffusion interne du gaz dans la matrice poreuse de la particule (transferts internes) ; 
3. adsorption du gaz à la surface des pores ; 
4. réactions chimiques entre le carbone et le gaz oxydant (réactions de surface) ; 
5. désorption des gaz produits de la surface vers les pores ; 
6. diffusion interne des gaz produits à travers la particule ; 
7. diffusion/convection des gaz produits à la surface de la particule vers le milieu ambiant. 
 
Figure II-1 : Mécanismes mis en jeu lors de la gazéification d’une particule de char 
Ces étapes conditionnent la cinétique apparente de gazéification d’une particule de char. On peut 
parler de cinétique chimique pour les étapes 3, 4, et 5 et de cinétique physique pour les étapes 1, 2, 6 et 
7. Le processus de gazéification d’une particule est donc la résultante d’un couplage fort entre 
phénomènes chimiques (adsorption, désorption et réactions chimiques) et phénomènes physiques 
(transferts de chaleur et de matière). Globalement, la cinétique chimique sera fonction de plusieurs 
paramètres tels que le nombre de sites actifs disponibles, la composition de l’atmosphère réactive et la 
température au sein de la particule. La composition et la vitesse d’écoulement de l’atmosphère 
réactionnelle, la structure morphologique (porosité, tortuosité, distribution de la taille des pores) et la 
géométrie (taille, forme) de la particule vont jouer un rôle plus ou moins important sur la cinétique 
physique. 
Plusieurs investigations ont été menées en vue de comprendre le déroulement et l’influence de ces sept 
étapes sur la cinétique globale. Finalement, la plupart des auteurs ont postulé l’existence de trois zones 
(ou régimes de température) dans lesquelles une ou plusieurs de ces étapes contrôlent la cinétique 
apparente. Cette théorie classique dite «théorie des trois zones » a été largement acceptée par les 
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chercheurs et est aujourd’hui reprise dans plusieurs études pour interpréter les données expérimentales 
[22, 28-32]. Les différentes zones sont illustrées sur la Figure II-2. 
 
Figure II-2 : Les différents régimes d’une réaction hétérogène [40] 
A faible température (zone I), la vitesse des réactions chimiques est lente comparée à celle des 
phénomènes de diffusion (interne et externe). La cinétique chimique (étapes 3, 4 et 5) contrôle donc la 
vitesse apparente de la réaction. On parle alors de Régime I ou de régime chimique. 
A température élevée (zone III), la vitesse des réactions chimiques est très rapide comparée à celle du 
transport des réactifs vers la surface de la particule. Une augmentation de la température n’augmente 
plus la cinétique globale des réactions. Ici, ce sont les phénomènes de transports externes (étapes 1 et 
7) qui contrôlent la réaction. On parle alors de Régime III ou de régime diffusif externe. 
A des températures intermédiaires (zone II), la cinétique est contrôlée à la fois par la 
diffusion/conduction dans la matrice carbonée (étapes 2 et 6) et par les réactions chimiques (étapes 3, 
4 et 5). On parle de Régime II ou de régime diffusif interne. 
 
Dans le cas de la gazéification d’un lit de charbon, nous avons vu (Chap I) que ce dernier était soumis 
à de forts gradients de températures et de concentrations des espèces gazeuses. En haut du lit, où les 
températures et les concentrations en réactif sont élevées, les réactions chimiques sont rapides. En 
descendant le long du lit, les températures et les concentrations diminuent du fait des réactions. En 
conséquence, la vitesse des réactions diminue également. Dès lors, il est probable de voir évoluer le 
régime réactionnel des particules d’un régime diffusif externe (en haut du lit) vers un régime chimique 
(en bas du lit). Par conséquent, l’étude de la gazéification d’un lit fixe continu de charbon nécessite la 
prise en compte des mécanismes qui contrôlent la cinétique apparente. Nous proposons, dans le 
prochain paragraphe, une description plus fine de ces mécanismes. 
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II.2. MODELISATION DE LA CINETIQUE APPARENTE 
La cinétique apparente d’une réaction hétérogène traduit la vitesse de perte de masse d’une particule 












 (Eq. Chap II-7) 
Avec : 
mt [kg], la masse de char un instant t 
Rapp [s
-1], la réactivité apparente du char 
i, indice de la réaction hétérogène considérée 
Il est courant d’exprimer la cinétique apparente en fonction du taux de conversion Xt : 















1X −=  (Eq. Chap II-9) 
La réactivité apparente Rapp prend en compte l’ensemble des phénomènes complexes mis en jeu : la 
cinétique intrinsèque, les transferts internes et les transferts externes. Nous proposons, dans la suite de 
ce paragraphe, une description plus fine de ces phénomènes et de leur influence sur la cinétique 
apparente. 
II.2.1. La cinétique intrinsèque 
II.2.1.1 Les mécanismes 
Comme énoncé précédemment, les réactions hétérogènes de gazéification se produisent à la surface de 
la matrice carbonée, sur des sites actifs (molécules de carbone disponible). Les réactions s’observent à 
l’échelle moléculaire et font intervenir des mécanismes d’adsorption/désorption qui contrôlent la 
cinétique chimique (ou intrinsèque) selon les trois grandes étapes suivantes : 
- lorsque le réactif est au voisinage du site actif, il s’adsorbe sur celui-ci par le biais de liaisons 
de Van der Waals. Du fait des faibles énergies de liaisons mises en jeu, cette étape 
d’adsorption est réversible. 
- ensuite, le réactif gazeux réagit avec l’atome de carbone constituant le site actif. 
- le produit formé est ensuite désorbé pour généralement laisser place à un nouvel atome de 
carbone. 
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II.2.1.2 Expression de la cinétique intrinsèque 
En régime chimique, la cinétique intrinsèque correspond à la cinétique apparente de conversion d’une 
particule étant donné que les effets des phénomènes de transferts sont négligeables. En effet, les 
transferts externes et internes sont suffisamment rapides pour que la température et la concentration 
des réactifs soient homogènes dans toute la particule. La consommation de carbone est également 
homogène dans toute la particule (on parle aussi de modèle à cœur homogène). Dans ce cas, la densité 
décroit progressivement et uniformément dans toute la particule. Les dimensions de la particule sont 
conservées tout le long de la conversion (Figure II-3). 
 
Figure II-3 : Evolution d’une particule en régime chimique 
Plusieurs facteurs peuvent contribuer à l’atteinte du régime chimique : 
(i) la dimension caractéristique de la particule, lorsqu’elle est faible, réduit l’impact des 
transferts thermiques et massiques devant celui de la réaction chimique ; 
(ii) la vitesse d’écoulement du gaz réactif, lorsqu’elle est suffisamment élevée, permet 
d’éviter un appauvrissement (de matière et d’énergie) à la surface de la particule et donc 
une limitation par les transferts externes ; 
(iii) la température, lorsqu’elle et faible, ralentit les réactions chimiques. 












 (Eq. Chap II-10) 
Rint,i [s
-1] est la réactivité intrinsèque du char vis-à-vis de la réaction chimique i. Les réactifs sont 
considérés comme étant localement présents sur tous les sites actifs. 
Rint peut être exprimée en fonction de la température, de la pression partielle du gaz réactif, et de la 
surface réactive [24, 25, 33-35] : 
 Sr)p,T(rR int ⋅=  (Eq. Chap II-11) 
ρ0 
d0 







r(T,p) [kg.m-2.s-1] est une fonction qui prend en compte les mécanismes d’adsorption/désorption. 
Sr [m2.kg-1] est la surface réactive qui participe effectivement à la réaction. 
 La fonction )p,T(r  
Selon le modèle cinétique (Tableau II-1), l’expression de )p,T(r  peut faire intervenir plusieurs 
concentrations en espèces gazeuses et constantes cinétiques k. Ces dernières dépendent de la 












expAk  (Eq. Chap II-12) 
Avec : 
A [s-1] le facteur pré-exponentiel 
Ea [J.mol
-1] l’énergie d’activation 
R [J.mol-1.K-1] la constante de la loi des gaz parfaits. 
Les modèles cinétiques les plus simples considèrent que la réaction chimique se réalise en une seule 
étape. Dans ce cas, ces modèles font intervenir un seul coefficient de cinétique intrinsèque kint : on 
parle alors de modèle simple d’ordre n [25, 29, 34, 36], où n est relatif à la pression partielle du réactif. 
Les modèles cinétiques peuvent être plus complexes et intégrer plusieurs étapes élémentaires dans le 
schéma réactionnel. Chaque étape i fait intervenir un coefficient cinétique ki. Ces modèles, comme 
ceux de Langmuir-Hinshelwood [14, 36-38] ou de Blackwood et McGrory [39, 40], décrivent à la fois 
les mécanismes d’adsorption/désorption et les mécanismes réactionnels. Ils peuvent aussi prendre en 
compte l’inhibition par les produits de réactions (H2 dans le cas de la vapogazéification). 
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Tableau II-1 : Schémas réactionnels et paramètres cinétiques proposés par différents auteurs 
 
Auteurs Essence modèle cinétique Ai Ei [kJ.mol-1] 





r k P=  
A1=1,72 105 s-1 E1=170 
Wang [42] non précisé ordre 1 
21 H O
r k P=  A1=1,52 104 s-1 E1=122  





H Or k P=  A1=1,23 107 s-1.atm-n E1=198  







H Or k P=  A1=2,62 108 s-1.atm-n E1=237 
hêtre 
A1=2 107 s-1.atm-1 
A-1=1,8 106 s-1.atm-1 























A1=7,6 106 s-1.atm-1 
A-1=2,1 1012 s-1.atm-1 




Mühlen [39] non précisé 
Blackwood et 
McGrory 
A1=4,93 103 s-1.atm-1 
A2=1,53 10-9 atm-1 
A3=1,11 10-1 atm-1 
A4=1,02 10-4 s-1.atm-2 






Dasappa [40] ficus 
Blackwood et 
McGrory 
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A1=8,7 108 s-1.atm-1 
A2=35 atm-1 
A3=2,1 10-3 atm-1 
A4=2,16 103 s-1.atm-2 








 La surface réactive 
La surface réactive est la surface occupée par les sites actifs qui participent réellement à la réaction ; elle 
influence également la réactivité intrinsèque du charbon. 
Lors de la pyrolyse du bois, la formation et le dégagement des matières volatiles hors de la particule entraine 
la formation de pores dans le charbon produit. Ces pores se classent en trois catégories selon leur taille : 
- les macropores dp>50nm ; 
- les mésopores 2<dp<50nm ; 
- les micropores dp<2nm ; 
La surface spécifique [m2.kg-1], qui est la surface totale du charbon ramenée à sa masse, dépend de la 
porosité totale du charbon et de la distribution de la taille des pores. En raison de leur petite taille, se sont les 
méso- et micro- pores qui contribuent le plus à la surface spécifique totale de la particule. 
La définition de la surface réactive qui est tout ou partie de la surface spécifique reste sujette à discussion 
dans la littérature. A partir de corrélations expérimentales entre réactivité intrinsèque et surface des différents 
pores, Fushimi [43] explique que la surface des macropores, parce que plus accessible aux réactifs, 
constituent le siège des réactions. D’autres auteurs s’accordent à dire que la surface développée par les 
micropores est le siège des réactions hétérogènes [44-46]. 
Ainsi, il est courant d’exprimer la surface réactive à partir de la proportion de sites actifs disponibles sur la 
surface spécifique [19, 38, 47, 48] : 
 spefr SCS ⋅=  (Eq. Chap II-13) 
Avec : 
fC  [-], la proportion de sites actifs sur la surface totale de la particule 
Sspe [m
2.kg-1] la surface spécifique de la particule 
Au-delà du fait que l’identification de la surface réactive soit controversée, sa détermination expérimentale 
par les techniques d’adsorption/désorption (N2, Ar ou CO2 - qui mesure la surface des méso et micropores) et 
de porosimètrie mercure (qui mesure la surface des macropores), est elle aussi discutable. 
 
Par ailleurs, la réactivité intrinsèque du charbon évolue avec la conversion [49-52]. Ceci est dû à une 
évolution structurale de la particule qui affecte la surface réactive (Eq. Chap II-11) et à une évolution de la 
réactivité et de la densité des sites actifs. Il existe deux types d’approches pour prendre en compte l’évolution 
structurale de la particule dans l’expression de la réactivité : les modèles physiques - qui sont supposés 
prendre en compte les différents changements qui ont lieu au cours de la réaction chimique - et les modèles 
empiriques basés sur des résultats expérimentaux. La prise en compte de ces modèles se fait généralement à 
travers une fonction f(X), fonction de surface telle que : 
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 )X(fSr =  (Eq. Chap II-14) 
Les fonctions f(X) couramment utilisées sont reprises dans le Tableau II-2. 
Au niveau des modèles physiques [15, 33, 34, 39, 52-60], on trouve les modèles à cœur rétrécissant [35], à 
pores aléatoires [52], discrets à pores aléatoires [15], et à pores aléatoires modifiés [61]. Les travaux de 
Lussier [62], repris par Mermoud [63] se basent sur un modèle homogène qui montre que l’augmentation de 
la surface réactive compense exactement la baisse de la masse volumique de la particule due à sa conversion. 
Néanmoins, ces modèles ne sont pas capables de décrire toutes les évolutions morphologiques qui existent 
lors de la gazéification d’une particule comme par exemple la fracturation ou la fragmentation. Cet aspect 
peut justifier le développement de fonctions empiriques. A l’instar de nombreux auteurs [24, 25, 34, 64], 
Tagutchou [65] propose le développement d’une fonction f(X) basée sur une réactivité intrinsèque de 
référence prise à un moment donnée de la conversion : 
 )X(fRR )50X()X( ⋅= =  (Eq. Chap II-15) 
Ici, f(X) [-] est une fonction de surface empirique qui prend en compte toutes les évolutions structurales 




Tableau II-2 : Exemple de modèles de fonction de surface 
Fonction de surface modèle Réactifs Combustible Références 
2 /3( ) (1 )f X X= −  Cœur rétrécissant CO2  
H2O 











Sr)X(f 0  Modèle homogène H2O Biomasse (Hêtre) [62, 63] 
2
ln(1 )
( ) (1 ) (1 ) 1
(1 )




= − + − −  + 
 Modèle discret à pores 
aléatoires 
H2O Charbon minéral [15] 
( )( ) (1 ) 1 ( 1)( ) 1 ln(1 )pf X X p bt Xψ= − + + − −  Modèle à pores aléatoires modifiés CO2 Biomasse (Sapin) [50, 53] 
6 5 4 3 2
( ) 32,2 57,2 46,1 16,04 2,92 0,29 0,53f X X X X X X X= − + − + + +  Empirique H2O Biomasse [66] 
5 4 3 2( ) 66 140 110 37 6,3 0, 09f X X X X X X= − + − + −  Empirique CO2 Biomasse (Olive) [25, 34] 
5 4 3 2
( ) 35,8 87,6 78,1 28, 2 5,5 0,1f X X X X X X= − + − + −  Empirique CO2 Biomasse (Olive) [24] 
5 4 3 2F(X)= 64,16X -128,12X +94,35X - 29,39X +4,51X +0,35  
5 4 3 2F(X)= 93,65X - 194,37X +146,28X - 46,98X +6,74X +0,35





Biomasse (Pin) [38] 
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En somme, l’expression de la cinétique intrinsèque d’une réaction hétérogène est complexe. Elle nécessite à 
minima : 
- le choix d’un modèle cinétique pour exprimer la fonction )p,t(r i  ; 
- la prise en compte de l’évolution de la surface réactive de la particule. 
II.2.2. Les transferts de matière et de chaleur 
Lorsque les réactions chimiques sont rapides devant les transferts, les réactifs et la chaleur n’ont pas le temps 
de pénétrer au cœur de la particule avant d’être consommés : des gradients de concentration et de 
température se forment entre le milieu réactionnel et le centre de la particule (Figure II-4). Les réactions 
chimiques, qui dépendent des conditions thermochimiques locales, sont rapides en surface de la particule et 
leur vitesse décroit vers le cœur de la particule. La cinétique apparente (Eq. Chap II-7) est alors contrôlée par 
les transferts externes et/ou internes. 
Dans le cas d’une limitation à la fois interne et externe (Figure II-4), on observe une différence de 
température et de concentration des espèces réactives entre le milieu réactionnel et la surface de la particule 
(limitations externes) et un gradient de ces grandeurs physiques à l’intérieur de la particule (limitations 
internes). L’évolution de la densité et de la taille de la particule au cours de sa conversion s’apparente à celui 
du régime diffusif interne (§II.2.2.2). 
 
Figure II-4 : Les limitations par les transferts lors de la gazéification à la vapeur d’eau d’une particule [63] 
II.2.2.1 Limitation par les transferts externes – Cas du régime diffusif externe 
Lorsque la température est très élevée, la cinétique chimique est telle que les transferts de matière et de 
chaleur externes sont insuffisants pour renouveler les réactifs et la chaleur consommée à la surface de la 
particule : la consommation de carbone se fait uniquement en surface de la particule (modèle à cœur 
rétrécissant). La densité de la particule reste constante alors que la taille de la particule décroit au fur et à 




Figure II-5 : Evolution d’une particule en régime diffusif externe 
Les transferts externes se font au niveau de la couche mince de gaz environnant la particule, principalement 
par convection/rayonnement pour la chaleur et convection/diffusion pour la matière. 
II.2.2.2 Limitation par les transferts internes – Cas du régime diffusif interne 
Lorsque les transferts externes sont très rapides devant les transferts internes et la cinétique intrinsèque, un 
gradient de température et de concentration des réactifs se forme à l’intérieur de la particule. La 
consommation de carbone se fait dans toute la particule mais de manière préférentielle à la surface de la 
particule où les concentrations et la température sont élevées. Ainsi un gradient de conversion s’établit au 
sein de la particule. Dans ce cas, la densité et la taille des particules diminuent toute deux avec la conversion 
(Figure II-6). 
 
Figure II-6 : Evolution d’une particule en régime diffusif interne 
Les transferts internes se font à l’intérieur de la particule, principalement par conduction/advection pour la 
chaleur et diffusion/advection pour la matièFre. 
II.2.3. Evolution morphologique des particules 
Selon le régime de conversion, un gradient de porosité va plus ou moins s’établir au sein de la particule de 
char et induire des contraintes mécaniques. Ces contraintes entrainent la dislocation de la structure de la 
particule. On distingue deux phénomènes mécaniques : 
- la fracturation qui se traduit par la formation de fractures au sein de la particule sans induire de 
modification visible de la particule. Ce phénomène apparait très tôt dans la conversion et permet 
l’accélération la gazéification en facilitant la diffusion des gaz au sein de la particule [63] et en 
augmentant la surface réactive [50, 67]. 
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- la fragmentation périphérique se traduit par la disparition de fragment de char à la surface de la 
particule. Ce phénomène dépend des transferts internes de matière et de chaleur ainsi que de la taille 
de la particule. Il permet aussi l’accélération de la gazéification en améliorant les transferts externes 
[68]. 
Mermoud [63] a observé des particules partiellement gazéifiées à la vapeur d’eau et révélé l’apparition de 
phénomène de fracturation à partir de 20% de conversion et des phénomènes de fragmentation bien avancés 
à 50% de conversion (Figure II-7). 
 
Figure II-7 : Observation macroscopique de particules de 30mm de diamètres initial à divers taux de conversion (0, 20, 
50 et 70%) [63] 
II.2.4. Modèles de gazéification d’une particule : état de l’art 
Il existe dans la littérature de nombreux types de modèles de gazéification d’une particule. Nous proposons 
de les différencier en fonction des phénomènes pris en compte : 
- les modèles empiriques expriment uniquement la cinétique apparente de la particule sans décrire les 
phénomènes ; 
- les modèles à cœur homogène basés sur la cinétique intrinsèque ; 
- les modèles à cœur rétrécissant basés sur les transferts externes et la cinétique intrinsèque ; 
- les modèles complets qui décrivent les transferts internes et la cinétique intrinsèque. Ces modèles 
peuvent aussi intégrer la description des transferts externes. 
 
Les modèles empiriques [14, 69-71] sont des modèles très simples qui se résument en une seule équation 
(Eq. Chap II-7). L’objectif est uniquement d’exprimer la vitesse de réaction en fonction de quelques 
paramètres (T, pi, taille de la particule) en vue d’estimer leur impact sur la cinétique apparente de 
gazéification. 
Les modèles à cœur homogène [26, 72] supposent une taille constante des particules durant la conversion, la 
réaction ayant lieu uniformément dans toute la particule. La porosité des particules augmente linéairement 
avec la conversion. Ces modèles sont généralement utilisés pour décrire les régimes chimiques de conversion 
des particules. 
Les modèles à cœur rétrécissant [56, 73-75] supposent une consommation du carbone en surface : la porosité 
reste constante alors que la taille de la particule diminue avec la conversion. Ils sont construits à partir des 
cinétiques intrinsèques auxquelles sont appliqués des facteurs correctifs pour prendre en compte les 
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limitations par les transferts externes. Ces sous-modèles sont généralement utilisés dans les modèles de 
réacteurs de gazéification de lit fixe : ils permettent de calculer les termes sources (vitesse de consommation 
et de production) de matière et d’énergie dans les équations de conservation à l’échelle du lit. 
Dans les modèles complets [20, 25, 37, 44, 68, 76], la consommation de carbone a lieu aussi bien à la surface 
qu’à l’intérieur de la particule. La densité et la taille des particules diminuent avec la conversion. Ces 
modèles reposent sur la résolution des équations de conservation (matière, chaleur et quantité de 
mouvement) dans une particule divisée en plusieurs mailles. Ils décrivent l’ensemble des mécanismes 
physico-chimiques et mécaniques exposés précédemment. Ils permettent notamment d’observer, lorsqu’il y 
en a, des limitations externes et internes. Ces modèles peuvent être également intégrés à des modèles de lit 
dans le cas de modèles à double échelle. 
II.3. PARAMETRES INFLUANÇANT LA CINETIQUE APPARENTE 
Plusieurs paramètres influencent la cinétique apparente d’une particule de charbon lors de sa gazéification. 
Ils peuvent agir sur la cinétique intrinsèque, sur les transferts externes, ou sur les transferts internes. Nous 
avons classé les paramètres les plus influant selon deux catégories : 
- les conditions opératoires de gazéification : température, nature et concentration du réactif, vitesse 
d’écoulement autour de la particule, pression totale ; 
- les propriétés du charbon : origine, composition minérale, conditions d’obtention (pyrolyse), taille, 
porosité, forme géométrique ; 
Il convient de rappeler que l’effet d’un paramètre est également conditionné par les autres paramètres (effet 
de synergie ou antagonisme). Par exemple, l’impact de la température sur la cinétique apparente de 
vapogazéification est différent pour une atmosphère à 10 ou à 40%vol. de vapeur d’eau. Ceci rend l’étude de 
leur influence plus complexe. 
II.3.1. Les conditions opératoires 
II.3.1.1 La température 
La température joue directement sur la cinétique intrinsèque des réactions chimiques à travers la loi 
d’Arrhenius (Eq. Chap II-12). La sensibilité d’une réaction à la température est traduite par son énergie 
d’activation. Dans le cas des trois principales réactions hétérogènes de gazéification, la valeur moyenne des 
énergies d’activation déterminée par de nombreux auteurs [77] est élevée (200 kJ.mol-1) montrant que ces 
réactions sont très sensibles à la température. 
Par exemple, Mermoud [63] a observé une cinétique de gazéification à la vapeur d’eau 6,5 fois plus rapide à 
1000°C qu’à 800°C dans le cas de charbons sphériques de hêtre. Concernant la réaction de Boudouard, 
Tagutchou [38] a observé pour des chars de plaquettes forestières (pin) une augmentation de la cinétique 
d’un rapport de 6 entre 900 et 1050°C. 
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Dans le cas de la combustion, où la cinétique intrinsèque est très rapide, la cinétique apparente est contrôlée 
par les transferts : l’effet de la température est moins important. Par exemple, Kilpinen [78] a constaté une 
augmentation de la cinétique de combustion d’un rapport de 1,3 entre 750 et 850°C. 
II.3.1.2 La nature de l’atmosphère réactive et la concentration des espèces gazeuses 
La nature des réactifs (et éventuellement celle des produits en cas d’inhibition) et leur concentration 
influencent la cinétique intrinsèque de la réaction, et en particulier la constante cinétique intrinsèque r(T,p), 
et la surface réactive Sr. 
La sensibilité de la cinétique à la concentration reste toutefois moins importante que celle à la température. 
Mermoud [63] et Tagutchou [38] ont respectivement observé une augmentation d’un rapport de 1,9 et 3 entre 
des pressions partielles de 0,1 et 0,4 atm de vapeur d’eau. Concernant la gazéification au CO2, Tagutchou 
[38] a constaté des cinétiques 2 fois plus rapide entre des pressions partielles de 0,2 et 0,4 atm. La 
combustion est plus sensible à la concentration qu’à la température : une augmentation d’un rapport de 3,5 
de la vitesse de conversion entre 3 et 6% d’O2 a été mise en évidence par Tagutchou [38]. 
Par ailleurs, les cinétiques de gazéification sous O2 sont environ 50 fois plus rapides que celles sous H2O, 
elles-mêmes 2 à 5 fois plus rapide que celles sous CO2. Plusieurs investigations montrent que la surface 
spécifique mise en jeu est différente selon la réaction considérée et que ces réactions affectent différemment 
l’évolution de la surface réactive [46, 79, 80]. 
II.3.1.3 La vitesse d’écoulement autour de la particule 
La vitesse d’écoulement peut avoir une influence non négligeable sur la cinétique apparente de gazéification 
[81] car elle influence les transferts externes. Une vitesse d’écoulement élevée permet d’améliorer les 
transferts externes et de maintenir une concentration en réactif et une température élevée à la surface de la 
particule. 
Par exemple, dans le cas de particule de 10 mm, sous H2O, Mermoud [63] n’a pas observé d’influence 
significative pour des vitesses d’écoulement comprises entre 0,09 et 0,30 m.s-1. Une étude numérique a 
montré que les transferts externes étaient influencés par la vitesse d’écoulement mais que leurs impacts sur la 
cinétique étaient négligeables devant ceux de diffusion/conduction. 
II.3.2. Les propriétés du charbon 
II.3.2.1 L’origine du charbon 
De nombreux auteurs ont mis en évidence des différences de réactivité en fonction de l’origine de la 
biomasse [10, 70, 82-86]. Celle-ci influence le facteur pré-exponentiel (A) et l’énergie d’activation (Ea). 
Dans une revue bibliographique, Di Blasi [77] montrent que pour les réactions de vapogazéification, de 
Boudouard et de combustion, il existe des variations plus ou moins importantes dans les valeurs de A et Ea 
d’une biomasse à l’autre.  
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Au niveau de l’énergie d’activation, la plage de variation est restreinte. Pour la vapogazéification, elle varie 
entre 88 et 250 kJ.mol-1 et une majorité se situe sur la plage de 200–250 kJ.mol-1. Pour la réaction de 
Boudouard, l’énergie d’activation varie entre 143 et 237 kJ.mol-1 (la majorité se situe entre des valeurs de 
180 et 200 kJ.mol-1) et s’apparente à celle la combustion qui se situe entre 140 et 230 kJ.mol-1. 
Cette même revue bibliographique montre que la plage de variation des facteurs pré-exponentiels et bien plus 
importante. Elle se situe entre 103 et 108 s-1 pour les trois réactions précédemment décrites. 
Di Blasi ainsi que de nombreux autres auteurs [53, 83, 86-88] imputent ces différences à des variations de la 
composition en matières minérales dont certains composés présentent une activité catalytique forte (alcalin, 
métaux alcalino-terreux). Ces variations de composition et de teneur en cendres sont d’ailleurs très 
importantes d’une biomasse à l’autre, mais aussi pour une même essence selon son âge, le tissu utilisé et la 
région géographique d’origine. Nous pensons également que les difficultés liées à la détermination 
expérimentale des cinétiques intrinsèques, contribuent aux dispersions observées par les différents auteurs. 
II.3.2.2 La taille caractéristique 
La taille caractéristique est définie comme étant la plus petite dimension de la particule. Ainsi, le rayon sera 
retenu pour une sphère. Pour une plaquette, il s’agira de son épaisseur. 
La taille caractéristique d’une particule influence les transferts internes et externes. Une grosse particule 
favorise l’établissement de gradients de concentration et de température. La cinétique de gazéification sera 
alors contrôlée par le régime diffusif interne. A l’opposé, la gazéification d’une particule de petite taille est 
contrôlée par le régime chimique puisque l’amplitude des gradients de température et de concentration est 
faible. 
Mermoud [63] a observé un temps de conversion allant de 32min à 1h15 pour des particules de charbon 
sphérique de 5 et 15mm de rayon. Tagutchou [38] a confirmé ces observations pour des plaquettes forestières 
avec des temps de gazéification de 25min et 37,5min pour des charbons de 1,5mm et 10,5mm d’épaisseur 
respectivement. Pour des granulés de Bagasse de 6 et 12 mm de diamètre, Erlich [89] a constaté une 
augmentation du temps de conversion d’un rapport de 2,3. 
Pour étudier la cinétique intrinsèque d’une particule, de nombreux auteurs ont cherché à déterminer la valeur 
de la dimension caractéristique minimale en dessous de laquelle les transferts internes sont négligeables. Une 
taille comprise entre 1 et 2 mm est le plus souvent annoncée comme valeur limite [50, 53, 90, 91] dans la 
gamme de classique de température 700-1200°C et de pression partielle du réactif 3-40%. 
II.3.2.3 La porosité 
Une faible porosité limite les transferts internes et favorise l’établissement de gradients de concentration et 
de température. En régime diffusif interne, la cinétique apparente d’une particule est proportionnelle à sa 
porosité. 
Les études expérimentales sur l’effet de la porosité sont rares. Elles nécessitent l’utilisation d’une même 
biomasse à différents niveaux de porosité. La granulation permet de réaliser des granulés de biomasse de 
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différentes densités et ainsi d’évaluer l’impact de la porosité sur la cinétique apparente. Seul Erlich [10] 
utilise une même biomasse (bagasse et bois) sous sa forme d’origine et sous forme de granulé pour établir 
une comparaison. Mais ayant utilisée des épaisseurs différentes, l’étude ne permet pas d’évaluer seulement 
l’impact de la porosité. 
II.3.2.4 Les conditions de pyrolyse 
Les conditions de pyrolyse - que l’on peut schématiser à travers les paramètres vitesse de chauffe, 
température, et temps de séjour - influencent les propriétés physico-chimiques (teneur en matières minérales) 
et morphologiques (taille et porosité) d’une particule de charbon. 
De nombreux auteurs [70, 80, 92, 93] ont observé qu’une augmentation de la vitesse de chauffe pendant la 
pyrolyse entraine une augmentation de la réactivité apparente du charbon. Par exemple, pour des mêmes 
conditions opératoires, Mermoud [94] a observé des temps de conversion de 800s et 1900s pour des chars 
préparés à 900 K.min-1 et 2,6 K.min-1 respectivement. Ces résultats s’expliquent par des modifications de la 
surface réactive et/ou de la teneur en cendres en fonction de la vitesse de chauffe. 
La température de pyrolyse influence également la vitesse des réactions de gazéification. Une température 
trop faible diminue la teneur en carbone fixe dans le char alors qu’une température trop élevée induit une 
désactivation thermique du charbon [70, 95]. Dans les deux cas, la conséquence est une réduction de la 
réactivité intrinsèque. 
Enfin, plusieurs auteurs [19, 96] ont observé qu'une augmentation du temps de séjour d’une pyrolyse à des 
températures élevées conduisait à une réduction des vitesses de réactions de gazéification. Ces observations 
s’expliquent aussi par une désactivation thermique du charbon lors de la pyrolyse. 
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III. GAZEIFICATION D’UN LIT FIXE DE CHARBON 
III.1. DESCRIPTION 
III.1.1. Le lit de particules 
Un lit de particules est généralement assimilé à un milieu poreux non consolidé qui est composé de particules 
isolées [97]. Un milieu est dit poreux si : 
- il contient de petits espaces vides, appelés pores, délimités par une matrice solide ; 
- il est perméable à un écoulement fluide (gaz ou liquide). 
Ces deux conditions renvoient aux caractéristiques essentielles d'un milieu poreux : la porosité, la 
perméabilité et la tortuosité, qui sont discutés dans les lignes suivantes. 
III.1.1.1 La porosité 







−==ε  (Eq. Chap II-16) 
Dans le cas d’un lit de particules de charbon (Figure II-8), la porosité totale du lit dépend de : 
- la porosité intraparticulaire ; 
- la porosité interparticulaire, qui est fonction de la distribution granulométrique et de l’arrangement 
des particules. 
 
Figure II-8 : Représentation schématique d’une coupe d’un lit de particules 
Ainsi, il est classique de définir les porosités suivantes : 











 (Eq. Chap II-17) 






ηω ε⋅ε−==ε  (Eq. Chap II-18) 
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ηβ  (Eq. Chap II-19) 











 (Eq. Chap II-20) 
Avec : 
Vω, Vβ, VP, et Vη [m
3], le volume intraparticulaire, interparticulaire, des particules et du lit respectivement. 
ρP, ρσ, et ρη [kg.m
-3], la masse volumique des particules, de la phase solide et du milieu poreux 
respectivement. 
Ce découpage est important pour modéliser la zone de gazéification. En effet, la porosité interparticulaire est 
utilisée dans la description de l’écoulement gazeux alors que la porosité des particules intervient dans le 
calcul de la réactivité apparente. 
III.1.1.2 La perméabilité 
La perméabilité K [m2] est la propriété d’un milieu poreux à se laisser traverser par un fluide sous l’effet 








K  (Eq. Chap II-21) 
Avec : 
k [m2], la perméabilité intrinsèque 
ρβ [kg.m
-3], la masse volumique du gaz 
µβ [Pa.s], la viscosité dynamique du gaz 
Il existe de nombreuses corrélations empiriques permettant le calcul de la perméabilité selon le régime 
d’écoulement et les propriétés du lit de particules. Ce point sera discuté par la suite (§ III.3.1). 
III.1.1.3 La tortuosité 
Le lit étant constitué d’un empilement de particules, il existe un réseau de pores dans lequel peut s’écouler le 
fluide. La tortuosité représente le caractère non rectiligne des différents canaux existant dans le réseau de 




A. Illustration d’un réseau de pores et d’un canal que peut 
emprunter le fluide 
B. Comparaison entre la distance réelle L parcourue par le 
fluide et la longueur X de l’échantillon  
 
Figure II-9 : Illustration de la tortuosité d’un lit de particules 
La tortuosité est le rapport entre la distance réelle L parcouru par le fluide et la longueur de l’échantillon X : 
 
néchantillol' deLongueur 
néchantillol't  traversanfluide lepar  parcourue réelle Distance
τ =  (Eq. Chap II-22) 
Dans le cas d’un empilement de particule, la tortuosité dépend des caractéristiques du milieu poreux telles 
que la porosité interparticulaire, la forme des canaux, la distribution granulométrique, ou l’agencement des 
particules. Ce paramètre intervient dans la modélisation de l’écoulement gazeux ou dans celle de la diffusion 
des espèces gazeuses. 
 
En conclusion, l’évolution de la porosité, de la perméabilité et de la tortuosité au cours de la gazéification est 
complexe. Elle dépend de l’évolution de la taille des particules, contrôlée par le régime de conversion, et des 
phénomènes mécaniques comme le réarrangement des particules ou leur fragmentation. 
III.1.2. Synthèse des mécanismes mis en jeu 
L’étape de gazéification du charbon en lit fixe continu est complexe. Elle se caractérise par l’écoulement 
d’un gaz à travers un milieu poreux réactif en mouvement. Si les niveaux de température sont suffisants 
(800-1100°C), le gaz réactif (CO2, H2O, O2) réagit avec le lit de charbon selon des réactions hétérogènes, 
dont deux sont endothermiques (vapogazéification et réaction de Boudouard) et une est exothermique 
(combustion). Il existe aussi des réactions homogènes qui ont lieu entre les produits de réactions hétérogènes 
et contrôlent la composition finale du gaz de synthèse (§II.1.1). 
L’ensemble de ces réactions, qui est globalement endothermique, induit le long du lit une chute de la 
température et de la concentration des réactifs, et une augmentation de la concentration des espèces 
constitutives du gaz de synthèse (H2, CO). Ces profils sont contrôlés par les réactions chimiques d’une part et 
les mécanismes de transferts thermique et massique d’autre part. Par ailleurs, l’hydrodynamique va 
influencer les mécanismes de transfert gaz/solide. 
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A cette complexité s’ajoute le phénomène de tassement du lit de charbon ; il se traduit par une baisse de la 
vitesse de déplacement des particules. Le tassement est principalement dû à la consommation de carbone et 
joue un rôle essentiel dans le contrôle du procédé puisqu’il influence fortement le temps de séjour des 
particules et la perte de charge du lit de charbon (§ Chap I–III.2). 
 
En résumé, les phénomènes mis en jeu sont : 
 les réactions chimiques qui sont celles existantes au niveau de chaque particule et ont été discutées 
précédemment (§II.1.1). 
 les transferts qui se font essentiellement par : 
- advection de chaleur/matière par l’écoulement du gaz et du solide ; 
- conduction/diffusion de chaleur/matière dans chaque phase du fait de l’existence d’un gradient de 
température/concentration ; 
- convection/diffusion de chaleur/matière entre la surface des particules et le gaz environnant du fait 
d’une différence de température/concentration. 
- rayonnement thermique entre les particules de charbon. 
Au niveau des transferts thermiques, le rayonnement thermique entre les particules de charbon est 
également mis en jeu, à des températures élevées. 
 le tassement qui joue un rôle important dans l’écoulement du solide car il implique une diminution de la 
vitesse de déplacement des particules. Il dépend du régime de conversion du charbon et des phénomènes 
mécaniques. 
 l’écoulement du gaz à travers le lit qui est contrôlé par le gradient de pression, lui-même lié au taux de 
conversion du lit de charbon. En effet lorsque la conversion progresse, l’écoulement du gaz à travers le 
lit est de plus en plus difficile et provoque une augmentation de la perte de charge. Si cette dernière 
devient trop importante, des passages préférentiels risquent d’apparaître au sein du lit. 
III.2. ETAT DE L’ART DES ETUDES EXPERIMENTALES 
Plusieurs études expérimentales ont été menées sur les procédés à lit fixe : à co-courant [98], à contre-
courant [99], étagés [100], ou sous pression [101]. Dans ces études, le bois sous forme de plaquettes 
forestières [98, 101] reste la biomasse de référence. Le comportement du bois [102, 103], et d’autres 
biomasses (bagasse, paille, résidus agricoles…) [99, 102] sous forme de granulés ont également été 
investigué. Les travaux de Na et coll. ont l’originalité de porter sur des granulés issus du mélange de déchets 
plastiques et de bois [104]. 
Dans la majorité de ces études, seules des mesures de température, de conversion et de composition des gaz 
en sortie du réacteur ont été réalisées, permettant de dresser des bilans énergétiques et massiques. Ces 
données sont utiles pour le développement d’outils industriels qui permettent de prédire la conversion finale 
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ou la composition du gaz de synthèse. Toutefois, l’évolution des propriétés thermochimiques et mécaniques 
le long du lit est très peu décrite. 
Quelques auteurs [105-109] ont mené des études plus approfondies. Ils ont notamment mesuré la température 
et la concentration des gaz à différentes hauteurs du lit permettant l’établissement de profils et 
l’identification de zones de réactions. L’étude de Gobel et al. [100] sur le réacteur étagé Viking est sans 
doute la plus aboutie quant à la caractérisation de la zone de gazéification du char. 
Toutefois, ces études ne permettent pas d’isoler la zone de gazéification du reste du réacteur. En effet à 
l’entrée de cette zone, la composition du gaz réactif n’a pas été mesurée et celle du charbon est inaccessible 
(pas d’échantillonnage). Dès lors, la réalisation de bilans massiques et énergétiques de cette zone n’est pas 
possible, et limite l’interprétation des résultats. Par ailleurs, ces études expérimentales ne traitent pas de 
l’évolution des principales propriétés de la phase solide que sont la densité du lit, la vitesse des particules et 
la composition du charbon. 
C’est pour pallier à ces lacunes que le réacteur à lit fixe continu (CFiB) du CIRAD a été développé. Ce 
réacteur original a la particularité de reproduire la zone de réduction du procédé étagé. Son développement et 
sa mise au point ont été réalisés dans le cadre de deux thèses précédentes [38, 63]. Dans les travaux de 
Tagutchou [38], des mesures de température et de concentration des espèces gazeuses ont été réalisées tout 
les 10cm le long du lit de charbon (Figure II-10). 
 
Conditions expérimentales 
Charbon : 28g.min-1 
Gaz : 10mol.min-1 (H2O 30%vol. CO2 8%vol. O2 2,7% N2 59,3%) 
Température : 1020°C 
 
Figure II-10 : Profils de concentration des espèces gazeuses et de température le long du lit [38] 
Les résultats montrent l’existence d’une zone très réactive dans les dix premiers centimètres avec une chute 
de la température d’environ 100°C. Dans cette zone, 90% de la concentration finale en H2 et en CO est 
atteinte. Des bilans massiques et thermiques ont également été établis. Une étude de la contribution des 
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réactions sur le bilan massique a mis en évidence l'importance de la réaction de shift, de vapogazéification et 
de combustion. La conversion du char est essentiellement due aux réactions de vapogazéification (83,5%) et 
de combustion (11%). La composition finale du gaz de synthèse est principalement gouvernée par la réaction 
de shift qui est responsable de la conversion de 26% du CO produit en H2. 
 
En somme, seuls les travaux de Tagutchou ont permis d’évaluer de manière précise l’évolution de 
températures et concentrations le long de la zone de gazéification du charbon. Toutefois, il existe encore un 
manque d’informations concernant d’une part l’évolution des propriétés mécaniques du lit (densité et vitesse) 
dans cette zone et d’autre part l’influence des conditions opératoires. 
III.3. MODELISATION DE LA ZONE DE GAZEIFICATION DU CHAR 
La modélisation de la gazéification de charbon a fait l’objet de nombreuses études. Ces modèles sont plus ou 
moins complets suivant l’utilisation à laquelle ils sont voués (outil de compréhension, de prédiction ou de 
dimensionnement) et selon la finesse et la qualité des données expérimentales. 
Bien que quelques auteurs considèrent le lit comme un agencement de plusieurs particules [110-112], il est 
généralement assimilé à un milieu poreux continu [73, 106, 113-115]. Cette hypothèse consiste à considérer 
que toutes les variables sont continues en fonction de l’espace et du temps. Dans ce cas, le milieu poreux est 
généralement divisé en plusieurs mailles élémentaires dans lesquelles les équations classiques de 
conservation de chaleur, de matière (espèces gazeuses et carbone solide) et de quantité de mouvement sont 
résolues. Ces équations font intervenir des termes sources réactionnels qui expriment la consommation et la 
production de chaleur et de matière en fonction de la cinétique apparente. Ces termes sources sont calculés à 
partir de la cinétique apparente des particules. 
Les hypothèses d’équilibres thermique et massique locaux sont couramment faites en modélisation d’un 
milieu poreux. Elles reposent sur l’équilibre des températures et/ou des concentrations entre la phase gazeuse 
et la surface des particules. La validité de ces hypothèses dépend surtout des conditions opératoires. En effet, 
celles-ci déterminent le régime de conversion des particules, qui peut être à l’origine d’une différence de 
température et/ou de concentration entre le gaz et la surface des particules (régime diffusif externe). Dès lors, 
des études théoriques ont été menées sur la validité de ces hypothèses, en particulier sur la température par 
Whitaker, Quintard et Kaviany [116-118]. A l’aide d’un modèle particule de gazéification de charbon, 
Mermoud [63] puis Tagutchou [65] ont confirmé la validité de l’hypothèse de l’équilibre thermique dans 
leurs conditions opératoires. Ces hypothèses permettent de simplifier considérablement les modèles car une 
seule équation de conservation peut être considérée pour les deux phases. 
Dans la suite de ce chapitre, nous présentons les différentes équations et corrélations utilisées pour décrire 
l’écoulement du gaz ainsi que les transferts de matière et de chaleur. 
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III.3.1. Ecoulement d’un gaz à travers un lit de particules 
A l’échelle du lit, l’écoulement du gaz a lieu dans l’espace interparticulaire β. La modélisation de ce 
phénomène est généralement basée sur la loi de Darcy. Cette loi établit une relation linéaire entre la vitesse 
d’écoulement d’un fluide et le gradient de pression appliqué de part et d’autre du matériau poreux. Elle 








−=α  (Eq. Chap II-23) 
Avec : 
µ  [Pa.s], viscosité dynamique du fluide 
L/P∆  [Pa.m-1], gradient de pression appliqué à un échantillon de longueur L 
k  [m2], perméabilité du milieu poreux (indépendante de la nature du fluide) 
αu  [m.s
-1], vitesse superficielle de la phase gazeuse 
A partir de cette corrélation, Blake et Kozeny proposent, pour un écoulement laminaire, une expression 























 (Eq. Chap II-24) 
























 (Eq. Chap II-25) 
Il existe une équation générale valable pour les régimes laminaires, transitoires et turbulents. C’est l’équation 
d’Ergun, utilisée notamment par Giltrap pour modéliser l’écoulement dans un gazéifieur à co-courant [114] : 
 






































 (Eq. Chap II-26) 
Les valeurs 150 et 1,75 présentées dans ces équations, sont celles prises par des paramètres d’ajustement et 
sont uniquement valables pour un empilement de particules sphériques. 
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Dans la littérature, il existe de nombreuses équations empiriques du fait de l’hétérogénéité des particules 
















 (régime laminaire, transitoire et turbulent) [73, 119, 120]. Le nombre de 










Re  (Eq. Chap II-27) 
Avec : 
βρ  [kg.m-3], masse volumique réelle du gaz 
pd  [m], diamètre moyen des particules 
βµ  [Pa.s], viscosité dynamique du fluide 
αu  [m.s
-1], vitesse superficielle de la phase gazeuse 
Il n’existe pas de limites clairement définies entre les différents régimes d’écoulement. Il est néanmoins 
admis que celui-ci est : 
- laminaire pour Rep<<1 ; 
- turbulent pour Rep>>1. 
III.3.2. Transferts de matière et de chaleur 
Des échanges de matière et de chaleur ont lieu entre la phase gazeuse et la phase solide toute deux en 
écoulement, et au sein même de chacune des phases. 
III.3.2.1 Les transferts entre les deux phases 
Les transferts entre les deux phases sont décrits dans les modèles à deux températures/concentrations [73, 
121-123]. 
Les transferts thermiques se font par convection et par rayonnement entre le fluide environnant ( βT ) et la 
surface des particules ( surf,pT ). La densité de flux de chaleur 
surf
hQ  [W.m-2] s’exprime alors : 
 
( ) ( )44surf,psurf,psurfH TTShQ ββ Τ−Τ⋅σ⋅ε+−⋅⋅=  (Eq. Chap II-28) 
Avec : 
h  [W.m-2.K-1], coefficient d’échange convectif 
ε  [1], émissivité du char 
σ[W.m-2.K-4], constante de Stefan-Boltzmann (σ=5,67.10−8W.m−2 .K−4) 
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D'après la littérature, l’émissivité du carbone est d'environ 0,80 et varie légèrement avec la température. Le 
charbon peut avoir une émissivité légèrement plus faible résultant de la présence à sa surface d’une petite 
couche de cendres d'émissivité plus faible. Certains auteurs proposent à cet effet l’usage de la valeur 0,75 
pour l’émissivité du char [124, 125]. 
En ce qui concerne les transferts de matière, ceux-ci se font par convection uniquement. Si 
∞β,/jC  et surf,/jC β  
représentent respectivement la concentration réelle de l’espèce j dans l’environnement ambiant de la 
particule et à sa surface, le flux convectif de matière surfjQ  [mol.s





j CCQ  (Eq. Chap II-29) 
jα  [m.s
−1] : coefficient d’échange convectif de matière (pour l’espèce j) 
Dans les équations Chap II-28 et Chap II-29, les coefficients d'échange convectif h et jα  dépendent de 
l’écoulement gazeux autour des particules. Des corrélations empiriques permettent de définir ces coefficients 
au travers des nombres de Nusselt Nu et de Sherwood Sh. 







j ⋅=α  (Eq. Chap II-30) 












2.s-1], la diffusivité effective de l’espèce j dans milieu poreux 
*λ  [W.m-2.K-1], la conductivité thermique effective du milieu poreux 
dp [m], la grandeur caractéristique de la particule 
Les corrélations les plus communément acceptées font intervenir les nombres adimensionnels de Reynolds et 
de Prandtl pour le Nusselt (Chap II-31) et les nombres de Reynolds et de Schmidt pour le Sherwood (Chap 
II-32) : 
 
cb PrReaNu ⋅⋅=  (Eq. Chap II-32) 
 
cb ScReaSh ⋅⋅=  (Eq. Chap II-33) 
Avec : 













βpCPr , le nombre de Prandtl 








Sc , le nombre de Schmidt 
Où u [m.s-1], ρ [kg.m-3], µ [Pa.s], λ [W.m-1.K-1], D [m2.s-1]et pC  [J.mol-1.K-1] sont respectivement la vitesse 
superficielle, la masse volumique réelle, la viscosité dynamique, la conductivité thermique, la diffusivité 
massique et la chaleur spécifique du fluide β. 
Ces équations valables pour une particule isolée, doivent généralement être modifiées dans le cas d’un lit de 
particules. Même si certains auteurs ne détaillent pas l’expression des coefficients convectifs [115, 126], Di 
Blasi [73] propose dans son modèle de gazéifieur à co-courant les relations suivantes, repris par Mandl 
[123] : 
 
( ) 3/2575,0 PrReuCp06,2h −−βββ ⋅⋅
ε
⋅ρ⋅⋅










=α  (Eq. Chap II-35) 
ξ  est un facteur d’efficacité des transferts thermiques par convection 
III.3.2.2 Les transferts internes à chaque phase 
De manière générale, les transferts de chaleur et de matière se font respectivement par conduction (loi de 
Fourier) et diffusion (loi de Fick) selon les équations suivantes : 
 Τ∇⋅λ−=condQ  (Eq. Chap II-36) 
 jjj xCDJ ∇⋅⋅−= β  (Eq. Chap II-37) 
Avec : 
condQ  [W.m
-2], densité de flux conductif de chaleur 
λ  [W.m-1.K-1], conductivité thermique 
jJ  [mol.m
-2.s-1], densité de flux diffusif de matière pour l’espèce j 
βC  [mol.m
-3], concentration réelle du gaz 
xj [mol.mol
-1], titre molaire dans la phase gazeuse 
jD  [m
2.s-1], diffusivité de l’espèce j 
• Conductivité 
Dans le cas de l’hypothèse d’équilibre thermique [66, 119, 127], on utilise couramment la conductivité 
effective du milieu poreux η. Sa détermination, qui dépend de λp et λβ, n’est pas simple. 
Des expressions permettent d’exprimer la conductivité du lit en fonction de celle de la particule p et celle de 
la phase gazeuse β. Ces dernières considèrent des arrangements des phases en série (Eq. Chap II-38) par 
rapport à la direction du flux de chaleur ou en parallèle (Eq. Chap II-39) [119, 128, 129]. 
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paral  (Eq. Chap II-39) 
Salvador et coll. [119] exprime la conduction dans un lit à travers une juxtaposition de solide et de gaz en 
série et en parallèle, tout en y intégrant une relation empirique fonction de la température pour prendre en 
compte les phénomènes de rayonnement qui jouent sur la conductivité du milieu : 
 )f(T)(5,0 ηparalserieeff ⋅λ+λ⋅=λ  (Eq. Chap II-40) 





A partir de la conductivité thermique effective du milieu poreux, certains auteurs apportent une correction 
permettant de prendre en compte l’écoulement de la phase gazeuse [130, 131] : 
 βλ⋅⋅⋅+λ=λ RePr5,0se,effeff  (Eq. Chap II-41) 
se,effλ  : conductivité thermique effective du milieu poreux sans écoulement 
• Diffusivité 




jj xCDJ ∇⋅⋅−= β  (Eq. Chap II-42) 
Le coefficient de diffusivité effective *jD  peut être exprimé en fonction de la porosité et de la tortuosité du 










j DD  (Eq. Chap II-43) 
Le coefficient de diffusion effectif dépend aussi de plusieurs types de phénomènes : la diffusion moléculaire, 
la diffusion de Knudsen et la diffusion de surface. Bien que le mécanisme prépondérant soit la diffusion 
moléculaire, le régime de diffusion effectif dépend de la structure poreuse du milieu et notamment de la taille 
des pores. La Figure II-11 illustre l’effet de la taille des pores sur le régime de diffusion au sein d’un milieu 
poreux. 
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Figure II-11 : Effet de la taille des pores sur le régime de diffusion dans un milieu poreux [122] 
Pour la modélisation d’une particule isolée, certains auteurs considèrent la diffusion de Knudsen en 
association à la diffusion moléculaire [34, 135]. Lorsque la taille des pores est assez élevée, la diffusion de 
Knudsen est négligée [122, 136, 137] et seul est pris en compte le mécanisme de diffusion moléculaire. A 
l’échelle d’un lit de particules, les transferts dans l’espace interparticulaire n’impliquent pas l’intérieur des 
particules. Ainsi, seul le mécanisme de diffusion moléculaire est pris en compte, hypothèse reprise par 
Salvador et coll. [119] et Oliveira et Kaviany [122] dans la modélisation de la combustion d’un lit de 
particules. 
En ce qui concerne la diffusion moléculaire (ordinaire, binaire ou visqueuse), plusieurs expressions 
permettent de déterminer le coefficient Dj,β en fonction de la température, de la pression, des masses molaires 
et des diamètres de collision des espèces. Les plus usuelles sont les formulations développées par 
Hirshfelder, reprises dans «The Handbook of Mechanical Engineering » et données par l’équation suivante 


























,j  (Eq. Chap II-44) 
P, T et M désignant respectivement la pression, la température et les masses molaires des espèces j tandis 
que σ et ΩD désignent respectivement le diamètre de collision et l’intégrale de collision des molécules. 
Ensuite, le coefficient de diffusion moléculaire peut s'exprimer à partir d'une valeur de référence et des 
températures et pressions mises en jeu. 
 




















⋅= ββ  (Eq. Chap II-45) 
 
Au sein du lit, il existe d’autres formes de diffusion de la chaleur et de la matière dont les plus courantes sont 
l’effet de Dufour (chaleur) et l’effet de Soret (matière). 
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L’effet Dufour est la diffusion de chaleur au sein d’un milieu du fait de l’existence d’un gradient de 
concentration de matière. La matière en diffusant transporte alors de la chaleur. L’effet Soret est la diffusion 
de la matière du fait de l’existence au sein du milieu d’un gradient de température. Ces effets sont le plus 
souvent négligeables devant les autres mécanismes de transferts. 
III.3.2.3 Les transferts par advection 
L’advection est le transfert de chaleur et de matière généré par le mouvement d’un corps (transportant de la 
chaleur et de la matière). 
Dans le cas d’un milieu poreux, le transfert de chaleur par advection a lieu lors de l’écoulement de phase 
gazeuse et des particules. Sous l’hypothèse d’équilibre thermique local, le terme d’advection s’écrit [139] : 
 
      
β
ηαββηηηηη ∇⋅⋅⋅ρ+∇⋅⋅⋅ρ=∇⋅⋅⋅ρ
 gazeuse PhaseP Particules
ppp
advectiond' Terme
TuCpTuCpTuCp  (Eq. Chap II-46) 
Avec : 
)CpCp(Cppp ωωσσ ⋅ρ+⋅ρ=⋅ρ  
Cp [J.kg-1.K-1], capacité calorifique à pression constante 
η∇T  [K.m-1], gradient de température du milieu poreux 
u [m.s-1], vitesse 
ρ [kg.m-3], masse volumique réelle 
Concernant la matière, on distingue les espèces gazeuses qui sont transportées par l’écoulement de la phase 
gazeuse β (Eq. Chap II-47) [139] et le carbone solide qui est transporté par l’écoulement des particules (Eq. 
Chap II-47) [139]. 
 βα ∇⋅= ,jCuadvectionpar  gazeuses espèces desTransport  (Eq. Chap II-47) 
 η∇⋅= ,Cp Cuadvectionpar  solide carbonedu Transport  (Eq. Chap II-48) 
Avec : 
uα [m.s
-1], vitesse interstitielle de la phase gazeuse β 
up [m.s
-1], vitesse des particules 
β∇ ,jC  [kg.m-4], gradient de concentration des espèces gazeuses dans la phase β 
η∇ ,CC  [kg.m-4], gradient de concentration de carbone dans le milieu poreux 
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III.3.2.4 Evaluation du poids de chaque phénomène 
Nous avons vu pour la matière et la chaleur qu’il existent des transferts : 
- par convection/diffusion qui ont lieu entre la phase gazeuse et la surface des particules ; 
- par conduction/diffusion interne à chaque phase ; 
- par advection. 
Pour identifier les phénomènes qui contrôlent la zone de gazéification du charbon, il est courant de recourir à 
des nombres adimensionnels. 
En ce qui concerne les phénomènes de transfert de chaleur, on distingue principalement les nombres de 
Nusselt, de Peclet thermique et de Stanton thermique. 
Le nombre de Nusselt Nu (Eq. Chap II-31) permet de comparer les transferts thermiques par convection et 







=  (Eq. Chap II-31) 
Ainsi, le phénomène de convection est négligeable pour des nombre de Nusselt proche de 0 (Nu<<1) ; 
lorsque ce nombre est très supérieur à 1 (Nu>>1), c’est le phénomène de conduction qui peut être négligé. 
De la même manière, le nombre de Peclet thermique Peth permet de comparer les transferts par advection et 











 (Eq. Chap II-49) 
Le nombre de Stanton thermique Stth permet de comparer les transferts par convection et ceux par advection, 











 (Eq. Chap II-50) 
 
En ce qui concerne les phénomènes de transfert de matière, on distingue principalement les nombres de 
Sherwood, de Peclet massique, et de Stanton massique. 
Le nombre de Sherwood Sh (Eq. Chap II-30) permet de comparer les transferts massiques par convection et 












=  (Eq. Chap II-30) 
Le nombre de Peclet massique Pemass, qui permet de comparer les transferts par advection et ceux par 
















 (Eq. Chap II-51) 
Le nombre de Stanton massique Stmass, qui permet de comparer les transferts par convection et ceux par 











 (Eq. Chap II-52) 
Ces nombres sont couramment utilisés en modélisation pour justifier des hypothèses simplificatrices. 
III.3.3. Tassement du lit de charbon 
Le tassement, qui se traduit par une diminution de la vitesse des particules, est un phénomène important dans 
l’écoulement du lit fixe continu de charbon lors de sa gazéification. A partir des estimations de Tagutchou 
sur le temps de séjour des particules dans un réacteur [38], nous savons que la vitesse peut décroitre dans un 
rapport de 3 entre le haut du lit et le base du lit. Les origines du tassement peuvent être physicochimiques 
(régime de conversion) ou mécaniques (fragmentation, fracturation, friction et réarrangement des particules). 
Lors des réactions hétérogènes, la matière carbonée solide est convertie en gaz. Selon le régime de 
conversion des particules, le tassement du lit sera plus ou moins important, en effet : 
- dans le cas d’un régime chimique, la consommation du carbone est homogène dans la particule. La 
densité de la particule diminue avec la conversion alors que la taille reste constante. Dans ce cas, il 
n’y a pas de tassement ; 
- dans le cas du régime diffusif externe, la consommation du carbone se fait à la surface des particules. 
La taille de la particule diminue avec la conversion alors que la porosité reste constante. Dans ce cas, 
on observe un tassement du lit ; 
- dans le cas du régime diffusif interne où la consommation du carbone se fait de manière non 
homogène. La taille et la densité des particules diminuent avec la conversion. Ici, on observe un 
tassement du lit qui reste toutefois moins important que dans le régime diffusif externe car la 
réduction de la taille des particules est plus faible. 
Néanmoins, le tassement du lit n’est pas lié seulement au régime de conversion. Des phénomènes 
mécaniques interviennent également. La fracturation et la fragmentation des particules vont globalement 
induire une diminution de la taille moyenne des particules. Ces phénomènes liés à la fragilité des particules 
sont d’autant plus importants que la porosité des particules est élevée. 
La fragmentation et la fracturation des particules peuvent également être renforcées par : 
- les phénomènes de friction entre les particules et entre les particules et la paroi du réacteur lors de 
leur déplacement ; 
- la pression statique (poids du lit) qu’exerce le lit sur les particules de charbon. 
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Enfin, le réarrangement des particules va contribuer à réduire les espaces interparticulaires du lit et donc à 
accentuer le tassement. 
Par ailleurs, les couplages forts des mécanismes physicochimiques et mécaniques complexifient la 
modélisation du tassement. Ainsi, de nombreux auteurs ne considèrent pas le tassement du lit de charbon [66, 
75, 113, 114]. Cooper et Hallet [126] en combustion, et Di Blasi, Hobbs et Yoon [73, 140, 141] en 
gazéification ne prennent pas en compte les phénomènes mécaniques. Ces auteurs considèrent un régime de 
conversion à cœur rétrécissant des particules pour modéliser le tassement. 
 
Au vue de la difficulté pour modéliser le tassement, une approche empirique est une solution intéressante. 
Cependant, En raison de l’absence de résultats expérimentaux sur l’évolution des propriétés mécaniques 
(densité du lit, vitesse, répartition de la granulométrie et de la densité des particules) du lit de charbon au 
cours de sa gazéification, cette approche n’est pas utilisée dans les modèles existants. Nous présenterons, 
dans le chapitre 5, la démarche proposée afin de prendre en compte le tassement. 
IV. CONCLUSION 
Lors de la gazéification, le lit fixe de charbon est le siège de nombreux phénomènes liés par des couplages 
forts : transferts de chaleur et de matière, réactions chimiques, écoulement gazeux et écoulement du charbon. 
La compréhension de ces phénomènes nécessite une approche à l’échelle de la particule et une autre à 
l’échelle du lit. 
 
La cinétique apparente et la morphologie (porosité, épaisseur) des particules de charbon évoluent durant la 
conversion (et donc le long du lit). Selon les conditions opératoires dans le lit (température, concentration) et 
les propriétés morphologiques de la particule, la cinétique apparente peut être contrôlée par les réactions 
chimiques, les transferts internes et/ou les transferts externes. L’évolution morphologique des particules est 
également très difficile à déterminer. Elle dépend du régime de conversion (chimique, diffusif externe et 
interne) et de phénomènes mécaniques (fracturation, fragmentation). Différents types de modèle existent 
pour prédire la cinétique apparente de gazéification. 
 
La zone de gazéification du lit de charbon est complexe. La cinétique apparente des réactions, les 
phénomènes de transferts de matière et de chaleur (advection, diffusion/conduction, convection et 
rayonnement), et l’écoulement du gaz (perte de charge) et du charbon (tassement du lit) interviennent de 
manière couplée.  
Le tassement du lit, qui s’observe par une diminution de la vitesse des particules, joue un rôle déterminant 
dans l’écoulement de la phase solide, l’augmentation de la perte de charge et le temps de séjour du charbon. 
Les quatre principaux mécanismes responsables du tassement sont le régime de conversion des particules, la 
fracturation, la fragmentation et le réarrangement des particules. Les modèles de lit actuels ne considèrent 
pas le tassement ou le décrivent simplement à partir d’un régime de conversion diffusif externe. 
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Par ailleurs, l’évolution réelle des grandeurs thermochimiques (température, concentration), 
hydrodynamiques (perte de charge) et mécaniques (densité du lit et vitesse des particules) dans le lit et 
l’influence des conditions opératoires restent aujourd’hui mal connu. 
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CHAPITRE III - CARACTERISATION
EXPERIMENTALE DU LIT FIXE CONTINU DE
CHARBON AU COURS DE SA GAZEIFICATION
« Pour bien aimer une vivante, il faut l'aimer comme si elle devait mourir demain.  », proverbe arabe 
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CHAPITRE III - CARACTERISATION 
EXPERIMENTALE DU LIT FIXE CONTINU DE 
CHARBON AU COURS DE SA GAZEIFICATION 
Ce chapitre présente les outils développés et les résultats expérimentaux obtenus. Dans un premier temps, les 
deux charbons de bois sélectionnés, le dispositif expérimental et la méthodologie sont décrits. Ensuite, les 
bilans massiques et thermiques réalisés pour chaque expérience permettent de déterminer la contribution des 
principales réactions de gazéification sur la production/consommation de chaleur et d’espèces chimiques. 
Enfin les nombreux résultats, représentés par des cartographies des grandeurs physiques au sein du lit, 
apportent des informations nouvelles sur le comportement thermochimique et mécanique du lit ainsi que sur 
l’influence des conditions opératoires et de la granulation sur cette étape du procédé. 
I. CHARBONS DE BOIS ETUDIES 
I.1. LE PIN MARITIME SOUS FORME DE PLAQUETTES FORESTIERES ET DE GRANULES 
Le pin maritime (Pinus pinaster) est l’essence retenue pour cette thèse. Il fait l’objet de nombreuses 
utilisations dans l’industrie notamment, l’ameublement, la construction et l’énergie. Son exploitation induit 
la production d’une grande quantité de résidus de toutes tailles et issus de tous les tissus constitutifs du pin 
(écorce, branches et tronc). 
En vue d’étudier l’impact de la granulation sur la gazéification de pin maritime, nous avons retenu deux 
conditionnements différents de cette essence : les plaquettes forestières et les granulés. Dans ces travaux de 
thèse, les plaquettes forestières constituent le conditionnement de référence car ils sont couramment utilisés 
dans les procédés étagés. 
• Les plaquettes forestières résultent du broyage et du déchiquetage des résidus d’exploitation forestière. 
Les plaquettes forestières utilisées (origine Cévennes) se présentent sous la forme de parallélépipèdes de 
taille inférieure à 50mm (Figure III-1). 
• Les granulés résultent de la compression de particules millimétriques produites lors des étapes 
d’exploitation et de transformation du bois. Les granulés de bois utilisés (origine Landes) se présentent 
sous la forme de cylindres de diamètres calibrés (6 mm) et de longueurs comprises ente 8 et 20mm 
(Figure III-1). 
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      Plaquettes forestières     Granulés de bois 
Figure III-1 : Photographies de plaquettes forestières et de granulés de pin maritime 
Dans le Tableau III-1, nous avons caractérisé les deux types de biomasse en termes de : 
- teneur en cendre, selon la norme AFNOR XP CEN/TS 14775 ; 
- teneur en matières volatiles, selon la norme AFNOR XP CEN/TS 15148 ; 
- teneur totale en C, H, et N, selon la norme AFNOR XP CEN/TS 15104 ; 
- pouvoir calorifique, selon la norme XP CENT/TS 14918. 
Les plaquettes forestières et les granulés présentent des caractéristiques très proches. Dans les deux cas, le 
taux de matières volatiles est supérieur à 80% et le taux de cendres est faible et inférieur à 0,5%. Le PCI des 
granulés de bois est supérieur d’environ 5% au PCI des plaquettes forestières. Une différence au niveau de la 
composition en Carbone et en Oxygène peut expliquer cet écart. 
Tableau III-1 : Analyses immédiates, ultimes et PCI des plaquettes forestières et des granulés 
 Plaquettes forestières Granulés 
Analyses immédiates (%m sur sec)   
Cendres  0,4 ±0,2 0,2 ±0,2 
Matières volatiles 83,1 ±0,5 84,4 ±0,5 
Carbone fixe (par différence) 16,5 ±0,7 15,4 ±0,7 
Analyses ultimes (%m sur sec)   
C 49,2 ±0,5 50,8 ±0,5 
H 6,3 ±0,25 6,4 ±0,25 
N <0,1 ±0,05 <0,1 ±0,05 
O (par différence) 45,2 ±0,75 43,5 ±0,75 




I.2. PRODUCTION DES CHARBONS DE BOIS 
Les charbons de bois à base de plaquettes et de granulés ont été produits à l’aide du réacteur de pyrolyse à 
vis du CIRAD (Figure III-2). 
 
Figure III-2 : Schéma de principe du réacteur de pyrolyse à vis 
Ce réacteur [38, 142] est constitué d’un cylindre horizontal en acier inoxydable (longueur 3m ; diamètre 
interne 20cm) chauffé extérieurement par trois résistances électriques (a) assurant une température 
homogène le long du réacteur. L’alimentation en bois est contrôlée par une vis sans fin (b). L’étanchéité à 
l’entrée du réacteur est assurée par deux vannes à clapet (c) fonctionnant en cycle alterné. Dans le réacteur de 
pyrolyse, une vis sans fin (d) permet le déplacement du solide (bois/charbon). Le temps de séjour du solide 
dans le réacteur est déterminé par la fréquence de rotation de cette vis. En sortie, le char est récupéré dans un 
container étanche et les gaz de pyrolyse sont oxydés dans un réacteur de post-combustion. 
Les conditions opératoires de production des charbons sont les suivantes : 
- temps de séjour du solide 1 h ; 
- température 750°C ; 
- débit de biomasse humide 15 kg.h-1 ; 
- pression 1 atm. 
La vitesse de montée en température de la matière première dans le réacteur à vis a été estimée à 50°C.min-1 
[142]. La température de pyrolyse mise en œuvre ici est supérieure à celle couramment utilisée dans les 
procédés étagés (350-450°C) pour produire un charbon pauvre en matières volatiles (<5%m sur sec) afin 










(a) Résistances électriques ; 
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dans le charbon entrainerait un grand nombre de réactions complexes supplémentaires qui rendrait difficile 
l’interprétation des résultats. 
Dans ces conditions opératoires, nous avons produit 200 kg de charbons pour chaque type de 
conditionnement (Figure III-3). Dans les deux cas, le rendement massique sur base humide était d’environ 
20%. 
 
Charbons de Paquettes Forestières (CPF)       Charbons de Granulés (CG) 
Figure III-3 : Photographies des charbons issus de plaquettes forestières et de granulés 
Les particules de taille inférieure à 1 mm ont été retirées par tamisage pour faciliter la manutention lors de la 
conduite des expériences. Pour chaque matière première, les 200 kg de charbons produits ont été répartis en 
une centaine de lots de 2-3kg aux propriétés identiques (composition, granulométrie). Ainsi, nous pouvons 
garantir que toutes les expériences ont été menées avec le même charbon. 
Pour ce faire, nous avons adopté la méthode d’Allen [143]. Cette méthode consiste dans un premier temps à 
former un tas conique de la totalité de la matière, préalablement homogénéisée. Ensuite, le tas est divisé en 
quatre parties égales et deux moitiés sont formées, chacune à partir de deux quarts de tas diamétralement 
opposés. A partir des deux nouveaux tas coniques homogénéisés, on continue la subdivision suivant le même 
principe jusqu’à l’obtention de la masse d’échantillon voulue (Figure III-4). 
 
Figure III-4 : Illustration de l’échantillonnage par la méthode d’Allen 
I.3. CARACTERISATION DES CHARBONS DE BOIS 
I.3.1. Distribution granulométrique 
Pour les CPF, la distribution granulométrique a été établie en considérant deux dimensions : taille et 
épaisseur. 










La distribution de la taille des CPF a été réalisée manuellement par tamisage sur trois lots de charbon selon la 
norme AFNOR NF EN 933–1. La taille des particules correspond dans ce cas à leur diamètre de passage au 
tamis. La durée de tamisage a été fixée à une minute pour limiter la fragmentation des particules de charbon. 
La distribution de l’épaisseur des CPF a été établie pour neuf échantillons de 12 g (3 échantillons/lot – 3 
lots). Les épaisseurs ont été mesurées à l’aide d’un comparateur Mitutoyo (0-600 mm ±1µm). 
Les résultats moyennés des analyses granulométriques sont présentés sur la Figure III-5. On remarque que 
75%mass. des particules a une épaisseur inférieure à 3mm et 70%mass. a une taille inférieure à 6,5 mm. Le 
coefficient de variation (écart type divisé par la moyenne) est inférieur à 10% pour les mesures de taille et à 
5% pour celles de l’épaisseur. Ces faibles écarts confirment la réalisation de lots identiques (§I.2). On peut 
noter, sur la Figure III-5, que l’adéquation du modèle de Rosin-Rammler aux mesures expérimentales est 
satisfaisante. La taille et l’épaisseur moyenne des CPF sont respectivement de 4,2 et de 1,7 mm suivant la loi 
statistique de Rosin-Rammler. 
Concernant les CG, les mesures de distribution n’ont pas été réalisées car, issus de granulés standardisés, ils 
présentent une très faible dispersion dans leurs dimensions. Les CG sont de forme cylindrique et présentent 
un diamètre et une longueur respectifs de 5,7 mm et 10 mm. 
 
Figure III-5 : Distribution de l’épaisseur (a) et du diamètre de passage (b) des CPF 
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I.3.2. Analyse physico-chimique 
Des analyses immédiates, ultimes et de PCI ont été réalisées pour les deux charbons. Ces analyses ont été 
complétées par des mesures de densité vraie et de porosité des particules à l’aide d’un pycnomètre à hélium 
et à mercure respectivement. Les résultats sont présentés dans le Tableau III-2. 
Les résultats d’analyses sont très proches pour les deux charbons. Le taux de cendres et de matière volatiles 
sont inférieurs à 2% et 5% respectivement pour les deux charbons. On remarque aussi que la densité 
apparente des particules de CPF et de CG diffère dans un rapport de deux. 
Tableau III-2 : Caractérisation des CPF et CG 
 CPF CG 
Analyses immédiates (%m sur sec)   
Cendres 1,7 ±0,2 1,4 ±0,2 
Matières volatiles 4,0 ±0,5 2,0 ±0,5 
Carbone fixe (par différence) 94,3 ±0,7 96,6 ±0,7 
Analyses ultimes (%m sur sec)   
C 92,6 ±0,5 92,8 ±0,5 
H 1,0 ±0,25 1,3 ±0,25 
N 0,2 ±0,05% 0,3 ±0,05% 
O (par différence) 3,8 ±0,75 3,1 ±0,75 
PCI (MJ.kg-1 sur sec) 33,4 ±0,12 33,1 ±0,12 
Densité vraie (g.cm-3) 1,27 1,34 
Densité apparente des particules (g.cm-3) 0,33 0,66 
Porosité des particules (-) 0,74 0,51 




II. DISPOSITIF EXPERIMENTAL 
La campagne expérimentale a été réalisée sur le réacteur à lit fixe continu du CIRAD CFiB (Continuous 
Fixed Bed). Ce réacteur permet de représenter la zone de gazéification du charbon des procédés étagés. Sa 
construction et sa mise au point ont été réalisées dans le cadre de deux thèses successives [38, 63]. Les 
travaux d’améliorations du dispositif menés durant cette thèse ont permis d’accroître son potentiel analytique 
par le développement : 
- d’une technique de prélèvement “tranche par tranche” du lit de charbon ; 
- de trois méthodes indépendantes de mesure de la conversion du charbon le long du lit. 
II.1. LE REACTEUR CFIB 
Le réacteur CFiB (Figure III-6 et Figure III-7), qui a déjà été présenté dans [38, 63], est un tube en acier 
inoxydable réfractaire (4) de 20 cm de diamètre et de 160 cm de hauteur. L'isolation thermique (5) du 
réacteur est réalisée à l'aide d'une couche de laine céramique de 20 cm d'épaisseur. 
L'atmosphère réactive constituée de N2, H2O, CO2 et O2 est générée par deux bruleurs au propane (3) de 15 
kW chacun situés dans la chambre de combustion et par un générateur de vapeur d'eau (8) d’une puissance 
installée de 10 kW. Un convoyeur à bande (1) permet l’alimentation continue en char par le haut du réacteur. 
Deux vannes pneumatiques (2) fonctionnant en cycle alterné, assurent l'étanchéité du réacteur pendant 
l'alimentation.  
A l’intérieur du réacteur, le lit de char repose sur une sole perforée (9). Le lit peut atteindre 80 cm de 
hauteur. Le gaz réactif traverse le lit de charbon au sein duquel se déroulent les réactions homogènes et 
hétérogènes de gazéification : le carbone est consommé et les espèces gazeuses H2, CO, CH4 sont produites. 
Un système de décendrage (6) est actionné afin de maintenir le lit à une hauteur constante : 65 cm pour nos 
expériences. L’augmentation de la hauteur du lit est observée grâce à un thermocouple de contrôle (T4 sur la 
Figure III-7) qui permet de piloter le décendrage environ toutes les 10min. Les gaz produits passent par un 
cyclone (7) avant d'être envoyés dans un réacteur de post combustion. Les résidus solides sont récupérés à 
l’aide du système de décendrage (6) et du cyclone (7). 
Une expérience dure entre 12 et 14h et se déroule en trois phases successives : une phase de chauffage du 
réacteur (~3h30), une phase de régime transitoire (~4h) et une phase de régime permanent. 
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Figure III-7 : Schéma de principe du réacteur CFiB 
(1) Convoyeur-doseur de char ; (2) Vannes pneumatiques ; (3) Brûleurs au propane ; 
(4) Tube en inox réfractaire ; (5) Isolation céramique ; (6) Système de décendrage ;  
(7) Cyclone ; (8) Injecteur de vapeur d'eau ; (9) Sole ; 
(AC) Air comprimé ; (P) Propane ; (H2O) Vapeur d'eau 
Thermocouples / Echantillonnage des gaz pour 
analyse / Capteurs de pression (i = 2, 7 et 11) 
M Débitmètre régulateur massique i 
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II.2. INSTRUMENTATION ET METHODES DE DIAGNOSTIC DE LA GAZEIFICATION 
II.2.1. Mesures de température, de pression et de composition des gaz 
Pour caractériser la gazéification du lit de charbon, des piquages sont positionnés tous les 10 cm le long du 
réacteur (Figure III-7). Leur disposition est hélicoïdale de manière à limiter les perturbations qu’ils 
pourraient causer dans le lit notamment l’écoulement des particules et les points froids. Des cannes de 
prélèvement (Figure III-8) positionnées au niveau des piquages donnent accès à des mesures de température 
et de pression via des capteurs de température (thermocouples de type K) et des capteurs de pression (0-500 
mbar) et permettent de prélever des gaz dont les concentrations seront quantifiées dans une ligne 
d’échantillonnage. 
 
Figure III-8 : Illustration de l’accès à des mesures de température, de pression et d’analyse de gaz à l’aide d’un 
piquage 
Une ligne d’échantillonnage (Figure III-9) positionnée en aval de la canne de prélèvement donne accès à la 
mesure de concentrations des espèces gazeuses dans le réacteur. Le débit d’échantillonnage des gaz est de 5 
Nl.min-1 ; il est assuré par une pompe à membrane (6) et contrôlé par un débitmètre à flotteur (4). 
Tout d’abord, les gaz chauds passent par un système de condensation permettant le piégeage des gaz 
condensables (eau uniquement dans notre cas). Ce système est constitué de trois bulleurs remplis 
d’Isopropanol (1) maintenus à une température inférieure à 0°C. Un fritté (2) et deux flacons remplis de 
Silicagel (3) sont positionnés en aval du système de condensation pour protéger les colonnes de la micro-
CPG (micro-Chromatographe en Phase Gazeuse) (7) des particules et gouttelettes résiduelles. 
Ensuite, le gaz sec passe par un compteur volumétrique (5) permettant de mesurer le volume de gaz sec 
prélevé. Des mesures de pression (capteur de pression : 0 à 1bar) et de température (thermocouple type K) au 
niveau du compteur volumétrique permettent de ramener le volume mesuré à sa valeur en condition normale 
(0°C, 1 bar). La durée du prélèvement (~30 min) est mesurée à l’aide d’un chronomètre dont le 
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déclenchement et l’arrêt sont commandés par la mise en marche et l’arrêt de la pompe (6). Ces mesures 
permettent de calculer le débit moyen d’échantillonnage de gaz sec. 
Une partie des gaz incondensables est ensuite envoyée en continu à la "micro-CPG" (7) pour la mesure des 
concentrations de CO2, O2, CO, CH4, H2 et N2 [63]. 
La teneur en eau dans l’Isopropanol issu des trois bulleurs est ensuite mesurée en laboratoire par dosage 
Karl-Fischer [63]. Connaissant la masse d’eau ainsi mesurée et la durée de prélèvement, on peut calculer le 
débit d’échantillonnage de vapeur d’eau. 
Enfin l'azote, inerte par rapport à la réaction de gazéification, est utilisé comme traceur pour calculer le débit 
total de gaz dans le réacteur au niveau du point de prélèvement. Connaissant le débit total d’échantillonnage 
des gaz et leur composition, les débits molaires/massiques de chaque espèce dans le réacteur sont calculés. 
 
Figure III-9 : Schéma de principe de la ligne d’échantillonnage 
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II.2.2. Etablissement de profils de densité, de vitesse et de composition du charbon 
Lors d’une expérience de gazéification, le charbon solide est converti en gaz. De ce fait, les propriétés du lit 
de charbon telles que la densité apparente, la vitesse de déplacement et la composition (teneur en cendres) 
évoluent le long du réacteur. Dans le but d’établir des profils de ces grandeurs physiques, nous avons 
développé une méthode innovante basée sur le prélèvement du lit de charbon “tranche par tranche”. Cette 
méthode se déroule en deux phases : 
- l’arrêt de l’expérience suivi du refroidissement du réacteur sous atmosphère inerte de manière à 
stopper les réactions chimiques et à conserver les propriétés du lit de charbon intactes ; 
- le prélèvement du lit de charbon tranche par tranche à l’aide d’un dispositif d’aspiration. 
Pour arrêter une expérience, on procède à l’arrêt de l’alimentation en gaz réactif et en charbon, puis on 
injecte d’un débit de 200 Nl.min-1 d’azote à ~20°C à travers les brûleurs. Ce gaz inerte, qui balaye le réacteur 
depuis la chambre de combustion jusqu’au bas du lit, permet de stopper les réactions chimiques par 
l’évacuation des gaz réactifs et par le refroidissement du réacteur. Lorsque la température du lit est inférieure 
à 800°C - typiquement après 1h - un débit plus faible d’azote (5 Nl.min-1) est injecté pendant 48h environ 
pour refroidir le lit en dessous de 100°C. 
Ensuite nous prélevons le lit de charbon par le haut du réacteur. Pour ce faire, nous avons développé un 
dispositif d’aspiration qui se décompose en trois éléments (Figure III-10) : 
- une pompe (1) qui permet d’aspirer des “tranches” de lit ; 
- un sac de filtration double paroi (2) ayant un diamètre de coupure inférieur au micromètre, qui 
permet de récupérer le charbon aspiré ; 
- un tube rigide (3) en PVC (longueur 2,5 m; diamètre interne 45 mm) qui permet d’aspirer la tranche 




Figure III-10 : Schéma de principe de prélèvement du lit de charbon par aspiration 
La méthode de prélèvement des tranches de lit de charbon suit trois étapes : 
- le tube d’aspiration est introduit dans le réacteur par le haut pour être placé à la surface du lit de charbon. 
La hauteur du lit est mesurée ; 
- la première tranche est aspirée. Il est important que l’opérateur balaye toute la section du réacteur avec le 
tube afin d’aspirer une tranche d’épaisseur homogène. La nouvelle hauteur du lit est alors déterminée et 
l’épaisseur de la tranche prélevée est déduite. 
- le sac de filtration est pesé. Sa masse est comparée à celle avant aspiration pour déterminer la masse de 
charbon prélevé. On peut en déduire la densité apparente de la tranche de lit. 
Ce procédé est répété jusqu’à la collecte complète des 65 cm de lit de charbon. 
L’épaisseur des tranches aspirées est d’environ 3 cm et 5 cm pour les CG et les CPF respectivement. Les 
tranches de CPF sont plus épaisses car les particules de densité plus faible sont aisément entrainées. 
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Par ailleurs, nous avons vérifié que toutes les particules sont piégées dans le sac de filtration. De nombreuses 
expériences de validation ont été menées dans lesquelles nous avons observé que la masse et la teneur en 
cendres des échantillons étaient conservées après l’étape d’aspiration. 
 
Nous avons également établi des profils de vitesse/temps de séjour des particules de charbon dans le lit. Au 
cours des expériences, 6 traceurs sont ajoutés dans le réacteur 4h, 3h, 2h, 1h, 30min et 15min avant l’arrêt de 
l’expérience. Chaque traceur est composé de trois pièces en céramique (15x8x3mm) de densité 0,8 g.cm-3. 
La moyenne des positions (hauteurs) de chaque pièce en céramique récupérée dans le lit est la position 
supposée du traceur. Lors de l’échantillonnage, les tranches contenant les différents traceurs sont localisées. 
Connaissant la distance parcourue par les traceurs et leur temps de séjour, il est possible de déterminer un 
profil de vitesse de déplacement des particules au sein du lit (Annexe A). 
II.2.3. Détermination du taux de conversion du charbon 
Le taux de conversion est calculé selon trois méthodes indépendantes. Comme détaillé ci-après, chaque 
méthode sollicite des données expérimentales différentes qui peuvent être issues des mesures : 
- de taux de cendres (§II.2.3.1) ; 
- de densité du lit et de vitesse des particules (§II.2.3.2) ; 
- de concentration des espèces carbonées (§II.2.3.3). 
De cette manière, il sera possible de vérifier la cohérence des mesures réalisées par confrontation des taux de 
conversion calculés selon les trois méthodes. Par exemple, nous pourrons vérifier si les mesures de taux de 
cendres sont bien cohérentes avec les mesures de concentrations des espèces carbonées. 
II.2.3.1 Méthode du taux de cendres 
La méthode du taux de cendres est basée sur la comparaison entre le taux de cendres du charbon initial et 













=  (Eq. Chap III-1) 
char
cendresC  et 
ech
cendresC  [%massique sur sec] sont respectivement les taux de cendres du charbon initial et du 
charbon échantillonné dans le lit. 
Chapitre III 
73 
II.2.3.2 Méthode du débit de carbone 
La méthode du débit de carbone est basée sur la comparaison entre le débit de carbone en entrée et celui du 
carbone à une hauteur donnée. Cette méthode est réalisable du fait que nous avons mesuré des vitesses et des 
densités dans le lit : 




























=  (Eq. Chap III-2) 
0,Cmɺ  et Cmɺ  [kg.s
-1] sont respectivement le débit de carbone en entrée et à une hauteur donnée dans le lit. 
Charmɺ  et echmɺ  [kg.s
-1] sont respectivement le débit de charbon en entrée et à une hauteur donnée dans le lit. 
Cendresmɺ  [kg.s
-1] est le débit de cendre. Ce débit est constant le long du lit. 
charρ  et résiduρ  [kg.m-3] sont respectivement la densité apparente du lit en entrée et à une hauteur donnée dans 
le lit. 
charv  et echv  [m.s
-1] sont respectivement la vitesse du lit en entrée et à une hauteur donnée dans le lit. 
S [m2] est la section du réacteur. 
II.2.3.3 Méthode du bilan carbone 
La conversion peut aussi se calculer par un bilan carbone. Dans ce calcul, la quantité de carbone consommée 























=  (Eq. Chap III-3) 
0
inɺ  et inɺ [mol.s
-1] sont les débits molaires des espèces gazeuses carbonées i (i=CO2, CO ou CH4) 
respectivement à l’entrée et à une hauteur donnée du lit. 
0
Cnɺ  et Cnɺ  sont les débits molaires [mol.s
-1] de carbone solide respectivement à l’entrée et à une hauteur 
donnée dans le lit. 
II.3. CONDITIONS OPERATOIRES 
Les expériences ont été réalisées dans les conditions opératoires présentées dans le Tableau III-3. 
L’expérience 1 est l’expérience de référence : la température de 1030°C et la concentration d’environ 30% 
en vapeur d’eau sont proches des conditions opératoires généralement rencontrées dans les réacteurs 
industriels. Nous avons réalisé trois expériences supplémentaires pour étudier l’impact sur la gazéification 
de : 
- la granulation (Exp. 1 vs Exp. 2) ; 
- la teneur en H2O du gaz réactif (Exp. 1 vs Exp. 3) ; 
- la température du gaz réactif (Exp. 1 vs Exp. 4). 
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Les expériences 1 et 2 ont été réalisées en triplicat en vue de vérifier la répétabilité des résultats. 
Dans le Tableau III-3, nous avons indiqué en gras les différences entre les conditions opératoires de 
l’expérience de référence 1 et celles des expériences 2, 3 et 4. Pour l’expérience 3, la température et les 
débits de gaz résultent uniquement de la combustion du propane. Pour les expériences 1 et 2, un débit 
supplémentaire de vapeur d’eau est injecté à 1030°C par le biais du générateur de vapeur d’eau. Enfin, pour 
l’expérience 4, le même débit supplémentaire de vapeur d’eau est injecté mais à 700°C pour obtenir une 
température d’attaque du lit de 970°C. 
Par ailleurs, pour toutes les expériences, le débit en charbon est régulé à 28 g.min-1, la hauteur du lit est fixée 
à 65cm et la pression est atmosphérique. 
Tableau III-3 : Conditions opératoires des expériences de gazéification 





Densité apparente du lit 
en entrée (g.cm-3) 0,37 0,13 
0,37 0,37 
Température d’attaque 
mesurée en T2 1030°C 
1030°C 1030°C 970°C 
H2O 28 % 28 % 13,2 % 28 % 
CO2 8,2 % 8,2 % 9,9 % 8,2 % 




humide) N2 61.1 % 61.1 % 73,6 % 61.1 % 
 
III. RESULTATS EXPERIMENTAUX 
Dans un premier temps, nous proposons de détailler le bilan massique et énergétique de l’expérience de 
référence (Exp. 1). Le bilan massique permettra de déterminer la contribution des réactions de 
vapogazéification, de Boudouard, de combustion, de WGS et de méthanation sur la gazéification d’un lit de 
charbon. 
Ensuite, les profils établis dans le lit pour la température, la perte de charge, les concentrations des espèces 
gazeuses, la densité du lit, la vitesse des particules et la conversion sont présentés pour toutes les 
expériences. Ils permettront de localiser la zone de conversion dans laquelle les grandeurs physiques 
évoluent, d’estimer le temps de séjour du lit dans le réacteur et d’évaluer la qualité du gaz de synthèse. 
Ces mesures permettront aussi de mettre en évidence le phénomène de tassement du lit. Une discussion 
approfondie sur le tassement est proposée en fin de chapitre, et permettra d’identifier les principaux facteurs 
intervenant lors du tassement du lit. 
Enfin, l’étude paramétrique permettra d’évaluer l’impact de la température, de la composition du gaz 
d’attaque du lit et de la granulation sur l’ensemble des grandeurs physiques mesurées. 
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III.1. BILAN MASSIQUE ET ENERGETIQUE 
Les bilans de matière et d’énergie ont été établis à partir des données acquises mesurées en entrée et en sortie 
du lit de charbon. Ces bilans détaillés pour l’expérience de référence (Exp. 1). 
III.1.1. Bilan de matière 
Les produits entrants et sortants pris en compte dans le bilan de matière sont listés ci-dessous. 
En entrée : 
- le charbon de bois ; 
- les espèces gazeuses O2, CO2, H2O et N2. 
En sortie : 
- les résidus solides issus du décendrage ; 
- les fines issues du cyclone ; 
- les espèces gazeuses O2, N2, CO2, CO, H2, H2O, CH4. 
Les débits de gaz en entrée et en sortie du lit ont été calculés à partir des mesures de concentrations réalisées 
aux points de prélèvement T2 et T11 respectivement (Figure III-7) et moyennées sur une durée de 
prélèvement de 30 min (§II.2.1). 
Le débit de charbon en entrée est fixé à 28 g.min-1 à l’aide du convoyeur à bande. Le débit de résidu en sortie 
est calculé à partir de la masse totale de résidu récupérée à l’aide du système de décendrage et du cyclone 
pendant le régime permanent d’environ 6h. 
Compte tenu de la taille “pilote” de l’installation, un calcul des incertitudes de mesures est très difficile à 
réaliser. La précision des mesures a été déterminée à l’aide des expériences de répétabilité. Elle est 
d’environ : 
- 5% pour les mesures de débits gazeux ; 
- 30% pour les mesures de débits de résidu en sortie. Cet écart est important en valeur relative, mais 
faible en absolu compte tenu des faibles valeurs de débit mesurées. 
Les résultats pour l’expérience de référence sont présentés en Figure III-11 : un écart d’environ 2% entre les 
débits entrants et sortants a été observé. Pour les autres expériences, la différence était inférieure à 1%. Ces 
bilans massiques sont très satisfaisants et témoignent de la qualité du dispositif expérimental et de la fiabilité 
des mesures réalisées. 
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Figure III-11 : Définition du système considéré (en pointillé) et résultats du bilan massique 
III.1.2. Bilan énergétique 
Le bilan énergétique (Figure III-12) a été réalisé à l’aide des mesures de température, des débits de charbon, 




















 (Eq. Chap III-4) 
Où : 
pertesQɺ  [W] représente les pertes thermiques par convection au niveau de la paroi extérieure du réacteur. Les 
pertes par rayonnement, estimées à 24W, ont été négligées. 
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charmɺ , resmɺ  et jmɺ  [kg.s
-1] sont respectivement les débits massiques du charbon, du résidu solide et des 
espèces gazeuses j déterminés dans le bilan massique. 
charh , resh  et jh  [J.kg
-1] sont les enthalpies de formation du char, du résidu solide et des espèces gazeuses j. 
Ces dernières s’écrivent : 












-1] est l'enthalpie de formation du composé k à la température T0. A noter que l’enthalpie standard 
de formation du char et du résidu est supposée être celle du carbone. Elle est donc égale à 0. Celles de l’H2, 
de l’O2 et du N2 sont également égale à 0. 
)T(C )k(p  [J.kg
-1.K-1] est la capacité calorifique à pression constante du composé k qui s’exprime selon une 
fonction polynomiale de la température présentée en Annexe C. 
T [K] est la température. 
Les pertes thermiques ont été estimées à 0,77 kW à partir de mesures de la température moyenne sur la paroi 
externe du réacteur (62°C) et de la température ambiante (20°C), et en considérant un coefficient de transfert 
convectif de chaleur de 10 W.m-2.K-1. Nous avons vérifié qu’une variation de ±20% de cette estimation 
n’avait qu’une faible influence sur le bilan global (±1,36%). 
La température d’entrée du charbon est estimée à 524°C. Elle correspond à la température moyenne entre 
celle du charbon à l’entrée du réacteur (20°C) et celle des gaz mesurée par le thermocouple T3 (Figure III-7), 
10 cm au dessus du lit (1028°C). Nous avons vérifié qu’une variation de ±200°C de la température d’entrée 
du charbon n’entraine qu’une faible variation du bilan global (±1,4%). 
La précision des mesures de température est d’environ 1%. Elle a été estimée à l’aide des trois expériences 
de répétabilité. 
Les résultats du bilan énergétique pour l’expérience de référence sont présentés en Figure III-12 : une 
différence de 8,8% (de l’énergie entrante) entre les énergies entrantes et sortantes a été mesurée. 
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Figure III-12 : Résultats du bilan énergétique réalisé sur l’expérience de référence 
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III.2. CONTRIBUTION DES REACTIONS MISES EN JEU 
III.2.1. Cas de l’expérience de référence 
A partir du bilan massique, nous proposons de déterminer la contribution des principales réactions mises en 
jeu dans le processus de gazéification sur la consommation de carbone et sur la production des espèces 
gazeuses. Nous pourrons ensuite évaluer la contribution de ces réactions sur la consommation et la 
production d’énergie dans le lit. 
 
La méthode que nous proposons consiste tout d’abord à considérer un nombre limité de réactions pouvant 
intervenir dans la production ou la consommation d’une espèce chimique. Le nombre de réaction doit être 
suffisamment faible pour s’assurer de l’unicité de la contribution calculée. Le jeu de réaction retenu pour 
décrire le processus de gazéification est le suivant : 
(1) 22 COOC →+  Combustion (Eq. Chap III-6) 
(2) 42 CHH2C →+  Méthanation (Eq. Chap III-7) 
(3) 2)g(2 HCOOHC +→+  Vapogazéification  (Eq. Chap III-8) 
(4) CO2COC 2 →+  Réaction de Boudouard (Eq. Chap III-9) 
(5) 22)g(2 HCOOHCO +→←+  Water Gas shift (Eq. Chap III-10) 
En raison des faibles niveaux de températures et de pressions dans le lit, et du faible temps de séjour des gaz, 
la réaction de reformage du méthane est très limitée et n’est donc pas prise en compte. 
 
Ensuite, la contribution de chacune de ces cinq réactions été ajustée en minimisant la différence entre les 
débits molaires calculés et mesurés pour chaque espèce : H2, O2, CH4, CO, H2O, CO2 et Carbone. 
Dans le Tableau III-4, les débits molaires théoriques consommés/produits par les cinq réactions sont 
présentés sur les cinq premières lignes. La sixième ligne est la somme des débits molaires pour chaque 
espèce. La 7ème ligne indique les débits molaires mesurés expérimentalement. La dernière ligne rend compte 
des écarts entre les valeurs calculées et mesurées. 
A noter que lorsqu’une valeur est fixée sur une ligne donnée, les autres valeurs de cette même ligne sont 
automatiquement calculées conformément à la stoechiométrie de la réaction. 
Les débits théoriques sont ajustés de la manière suivante : 
• Tout d’abord, la consommation d’O2 par la réaction de combustion (1) est complétée car cette réaction 
est la seule responsable de la consommation d’O2 mesurée. La production de CO2 et la consommation de 
carbone sont naturellement déduites. 
• Nous procédons de manière identique pour la réaction de méthanation, seule responsable de la 
production de CH4 mesurée. 
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• Ensuite, la consommation/production théorique de CO est ajustée simultanément à la main pour les trois 
réactions restantes, de manière à minimiser la moyenne quadratique des écarts entre les valeurs calculés 
et mesurées (dernière ligne).  
La différence entre les valeurs théoriques et les valeurs mesurées est toujours inférieure à 7% pour chaque 
espèce. Nous précisons que la contribution des réactions calculées est la seule qui permet de minimiser la 
somme des écarts entre les débits mesurées et les débits calculés. D’autres contributions peuvent être 
proposées mais celles-ci s’éloignent des mesures expérimentales. 
Ces différences peuvent s’expliquer par : 
- le choix des réactions retenues ; 
- la présence d’environ 4%mass. de matières volatiles dans le charbon d’alimentation (Tableau III-2) 
qui n’a pas été pris en compte dans le bilan de matière et qui est l’origine de la 
production/consommation de certaines espèces gazeuses mesurées. 
Tableau III-4 : Bilan molaire théorique et expérimental pour chaque espèce chimique en considérant un jeu de cinq 







(1) 22 COOC →+   -0,27   0,27  -0,27 
(2) 42 CHH2C →+  -0,04  0,02    -0,02 
(3) 2)g(2 HCOOHC +→+  1,49   1,49  -1,49 -1,49 
(4) CO2COC 2 →+     0,74 -0,37  -0,37 
(5) 22)g(2 HCOOHCO +→←+  0,57   -0,57 0,57 -0,57  
Total valeurs calculées 2,02 -0,27 0,02 1,65 0,47 -2,06 -2,14 






=  (en %) 0,9 0,0 0,0 -6,9 -3,5 -4,5 -3,1 
(1) Débit molaire de chacune des espèces (mol.min-1) 
A partir des débits calculés (Tableau III-4), nous avons déterminé la contribution de chaque réaction dans la 
production et la consommation des espèces : 
 
( )








 (Eq. Chap III-11) 
Avec : 
iContr  [%], la contribution de la réaction i sur la consommation/production de l’espèce k 
( )
ik,calc





mɺ  [mol.min-1], consommation/production de l’espèce k par l’ensemble des réactions 
Les contributions calculées sont synthétisées sur la Figure III-13. 
 
(a) Consommation des espèces (%)     (b) Production des espèces (%) 
Figure III-13 : Contribution des réactions à la consommation (a) et à la production (b) des espèces 
La Figure III-13-a montre que le carbone solide (char) est consommé : 
- à 69% par la vapogazéification ; 
- à 13% par la combustion ; 
- à 17% par la réaction de Boudouard ; 
- à 1% par la méthanation. 
Dans nos conditions opératoires, la contribution de la réaction de Boudouard est faible devant celle de la 
vapogazéification. Ce résultat est dû d’une part à la différence entre les cinétiques réactionnelles des deux 
réactions [144, 145] et d’autre part à la concentration de CO2 qui est deux fois plus faible que celle de H2O. 
On remarque que la réaction de WGS agit dans le sens direct, c'est-à-dire qu’elle consomme de l’H2O et du 
CO pour produire de l’H2 et du CO2. Elle est notamment responsable de la consommation de 18% de la 
vapeur d’eau, le reste (82%) participant à la vapogazéification. 
En ce qui concerne la contribution des réactions aux espèces produites (Figure III-13-b), la réaction de WGS 
joue un rôle significatif sur la production d’H2 (28%) dont la majeure partie résulte de la vapogazéification. 
 
A partir des débits molaires totaux calculés dans le Tableau III-4, nous avons aussi déterminé la contribution 
des réactions sur la production et la consommation d’énergie : 
• Pour la production : 
 
( )
























 (Eq. Chap III-12) 
Où : 
( ) k,calciTr mnH moy ɺ⋅⋅∆  [J.min-1] est le flux d’énergie produite par la réaction i. 
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moy ɺ  [J.min-1] est le flux d’énergie produite par l’ensemble des réactions exothermiques i 
(combustion, méthanation et WGS). N est le nombre de réaction exothermiques. A noter que la réaction 
WGS est exothermique dans les conditions opératoires de référence. 
moyT
rH∆  est l’enthalpie de réaction à la température moyenne de réaction Tmoy qui est égale à 774°C. Cette 
valeur correspond à la température moyenne des gaz entre l’entrée et la sortie du lit. 






dTCpmɺ  [J.min-1] est le flux d’énergie sensible apportée par le débit de gaz et de char à l’entrée 
du lit. M est le nombre total de composé k (char, espèces j) 
k,calcmɺ  [mol.min
-1] est le débit molaire de l’espèce k, consommée ou produite par la réaction. Ce débit est 
celui présenté dans le Tableau III-4.  
e,kmɺ  [mol.min
-1] est le débit molaire de l’espèce k en entrée du réacteur. Ce débit est celui présenté sur la 
Figure III-11. 
• Pour la consommation : 
 
( )
























 (Eq. Chap III-13) 
Où : 
( ) k,calciTr mnH moy ɺ⋅⋅∆  [J.min-1] est le flux d’énergie consommée par la réaction i. 





moy ɺ  [J.min-1] est le flux d’énergie consommée par l’ensemble des réactions 
endothermiques i (vapogazéification et réaction de Boudouard). N est le nombre de réaction endothermique. 
moyT
rH∆  est l’enthalpie de réaction à la température moyenne de réaction Tmoy qui est égale à 774°C. Cette 
valeur correspond à la température moyenne des gaz entre l’entrée et la sortie du lit. 
pertesQ  [J.min
-1] est le flux d’énergie perdue au niveau des parois du réacteur. 






dTCpmɺ  [J.min-1] est le flux d’énergie sensible évacuée par le débit de gaz et de résidus à la 
sortie du lit. M est le nombre total de composé k (résidu, espèces j) 
k,calcmɺ  [mol.min
-1] est le débit molaire de l’espèce k, consommée ou produite par la réaction endothermique. 




-1] est le débit molaire de l’espèce k en sortie du réacteur. Ce débit est celui présenté sur la 
Figure III-11. 
 
La contribution des différentes sources de consommation ou de production d’énergie est présentée sur la 
Figure III-14. 
 
Figure III-14 : Répartition des sources de production (a) et de consommation (b) de chaleur dans le lit de charbon (en 
%) 
La Figure III-14 (a) regroupe les différentes sources d’énergie apportées au lit de charbon. La principale est 
la chaleur sensible des gaz et représente 72% dont 39% provenant de N2 et 23% de H2O. Les réactions de 
combustion et de WGS ne sont pas négligeables ; elles fournissent respectivement 19,5% et 4,3% de 
l’énergie totale au système. 
En ce qui concerne la consommation d’énergie (Figure III-14 - b), la réaction de vapogazéification est 
importante et représente 38,8%. L’énergie sensible contenue dans les gaz en sortie représente elle 39,1% de 
l’énergie totale. Ce résultat montre l’importance de valoriser l’énergie thermique du gaz de synthèse en aval 
du procédé de gazéification, comme par exemple en réchauffant les gaz réactifs (air, vapeur d’eau), en 
séchant ou pyrolysant la biomasse ou en alimentant un réseau de chaleur. Enfin, on peut mentionner que la 
part des pertes thermiques (9,2%) est relativement importante en raison de la faible dimension de 
l’installation : elles sont bien supérieures à celles existantes dans les réacteurs industriels qui sont en général 
comprises entre 3 à 5% pour lesquels le rapport surface sur volume est plus favorable. 
III.2.2. Cas des autres expériences 
La contribution des réactions chimiques au bilan énergétique a été également déterminée pour les autres 
expériences. Ainsi, nous avons observé que pour une température d’attaque du lit plus faible (970°C au lieu 
de 1030°C) la contribution de chaque réaction aux bilans matière et énergétique reste identique à celle 
présentée ci-dessus. Par ailleurs, nous avons constaté que la gazéification de charbons de plaquettes 
forestières conduisait également aux mêmes conclusions. 
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Par contre, une réduction de la concentration en vapeur d’eau en entrée (13% au lieu de 28%) entraine des 
changements significatifs. En particulier, on observe l’inversion du sens de la réactio WGS par rapport aux 
expériences 1, 2 et 4. La Figure III-15 présente la contribution des réactions à la consommation de matière et 
d’énergie. On observe que la réaction de WGS consomme du H2 et CO2 pour produire du CO et H2O. 
L’impact de la réaction WGS est néanmoins faible dans ces conditions opératoires, la consommation en 
énergie représentant uniquement 0,8% de la consommation énergétique totale (Figure III-15-b). 
 
Figure III-15 : Contribution des réactions (en %) à la consommation d’espèces (a) et d’énergie (b) pour l’expérience à 
faible concentration de vapeur d’eau en entrée (Exp. 3) 
III.3. IMPACT DE LA GRANULATION 
Nous rappelons que l’un des objectifs principaux de la thèse est d’évaluer la possible utilisation de granulés 
dans les procédés étagées en vue d’ouvrir ce procédé à de nouvelles biomasses comme la balle de riz ou la 
paille de blé par exemple. Ainsi, nous avons évalué l’impact de la granulation en comparant la gazéification 
des charbons de granulés (CG) et des plaquettes forestières (CPF) dans les conditions opératoires de 
référence suivantes : 
- température d’attaque : 1030°C ; 
- concentration en H2O : 28%vol. 
Nous avons réalisé ces expériences en triplicat en vue de vérifier la répétabilité des résultats, en particulier 
ceux obtenus à partir de la technique de prélèvement du lit par tranches. 
III.3.1. Evolution des paramètres mesurés le long du lit de charbon 
Dans cette partie, nous présentons pour les deux charbons étudiés (CG et CPF) l’ensemble des profils 
obtenus. 
 
Les profils déterminés à l’aide de la technique de prélèvement du lit tels que la densité du lit, de vitesse des 
particules et de taux de cendres sont illustrés en Figure III-16 avec à gauche ceux relatifs au CPF et à droite 
ceux relatifs aux CG. On remarque tout d’abord une bonne répétabilité de nos expériences, qui confirme la 
fiabilité de la méthode de prélèvement développée. Les écarts observés sont discutés par la suite. Les chiffres 
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des grandeurs donnés par la suite dans le texte correspondent aux valeurs moyennées pour ces trois 
expériences. 
 
Les deux graphiques du haut de la Figure III-16 comparent l’évolution de la vitesse des particules. Tout 
d’abord, on remarque que les profils de vitesse ont été tracés en moyenne jusqu’à 53 cm pour les CPF et 
jusqu’à 18 cm pour les CG. Ces deux hauteurs correspondent à celles où a été récupéré le dernier traceur lors 
du prélèvement du lit. A ces hauteurs, le temps de séjour est de 4h si on se réfère au §II.2.2 de ce chapitre. 
Par ailleurs, la répétabilité des profils de vitesse n’est pas très bonne. Ces écarts sont attribués à l’écoulement 
des particules le long du réacteur. Ces dernières peuvent avoir des vitesses différentes selon leur position 
radiale. En effet, les trois pièces de céramique injectées en même temps dans le réacteur étaient souvent 
récupérées dans des tranches adjacentes (hauteurs différentes). De plus, la dispersion des résultats est plus 
importante dans le cas des CPF. Deux causes sont envisageables : 
- la vitesse des particules de CPF étant plus importante, nous pensons que l’hétérogénéité de 
l’écoulement des particules par rapport à leur position radial dans le lit est favorisée. 
- la densité des CPF étant plus faible, les tranches de lit prélevées étaient plus épaisses (5cm contre 
3cm pour les CG). Dès lors, la précision des mesures de vitesse est plus faible pour les expériences 
avec les CPF que pour celles aves les CG. 
A partir de ces profils de vitesse, et en supposant qu’elle n’évolue plus dans la partie inférieure, le temps de 
séjour total des particules de CG et de CPF est estimé à environ 30h et 6h respectivement. 
La vitesse initiale des particules de CPF et de CG est respectivement de 0,70 et de 0,24 cm.min-1. Une 
réduction brutale de la vitesse est observée dans les zones 0-6cm pour les CPF et 0-2cm pour les CG : la 
vitesse diminue de 57% (CPF) et 47% (CG) de leur valeur initiale dans ces zones. En dessous de ces zones, 
la vitesse diminue plus lentement dans les deux cas. Les causes de cette évolution sont présentées dans la 
suite de ce chapitre (§III.3.3). 
 
La seconde paire de graphique (Figure III-16-b) compare les profils de densité du lit. La densité initiale du lit 
de charbon est de 127 kg.m-3 et de 370 kg.m-3 pour les CPF et les CG respectivement. Dans les deux cas, la 
densité du lit diminue rapidement entre 0 et 5cm. Elle reste ensuite à peu près constante autour de 68 kg.m-3 
pour les CPF et de 170 kg.m-3 pour les CG, ce qui correspond à une chute respective de 46% et de 55%. 
L’évolution de cette grandeur est contrôlée par de nombreux phénomènes, tels que le régime des réactions 
chimiques, la fragmentation et le réarrangement des particules. Cet aspect sera approfondi dans la suite 
(III.3). 
 
La dernière paire de graphique au bas de la Figure III-16 compare les profils des taux de cendres dans le lit 
de charbon. Le taux de cendres du charbon avant alimentation est de 1,76% et 1,42% (%mass. sur sec) pour 
respectivement les CPF et les CG. Pour chaque charbon, le taux de cendres augmente progressivement pour 
Caractérisation expérimentale du lit fixe continu de charbon au cours de sa gazéification 
 86 
atteindre 38% à 39 cm pour les CPF, et 16% à 15 cm pour les CG. Les écarts importants des taux de cendres 





Figure III-16 : Profils de vitesse des particules (a), de densité du lit de charbon (b) et du taux de cendres (c) pour les 
CPF et les CG (Exp. 1 et 2) 
L’examen des profils de concentrations des espèces gazeuses et de température dans le lit (Figure III-17) va 
permettre de déterminer le comportement thermochimique du lit. Les profils de pertes de charges (Figure 
III-17) vont fournir des éléments de réponses concernant les pertes de charges importantes observées dans les 
réacteurs industriels de gazéification étagée. A noter qu’en raison de la très faible dispersion des résultats 
obtenue lors des tests de répétabilité, nous présentons la moyenne des profils calculée. 
Les deux graphiques en haut de la Figure III-17 comparent les profils de concentration en CO2, H2O, CO, H2, 
CH4 et O2 entre les CPF à gauche et les CG à droite. 
Dans les deux cas, les concentrations en H2 et CO atteignent 90% de leur valeur finale au bout de 10 cm. Sur 
cette distance, tout l’O2 est consommé. Ces variations importantes indiquent la présence d’une zone très 
réactive en haut du lit, où se produisent toutes les réactions. La combustion, qui est exothermique, fournit de 
l’énergie dans les dix premiers centimètres du lit de gazéification. 
La concentration en CO2 reste relativement constante tout le long du lit. En réalité, elle résulte d’une 
compétition entre plusieurs réactions : a minima la réaction de Boudouard qui consomme du CO2 et les 
réactions du gaz à l’eau (WGS) et de combustion du char qui produisent du CO2 [11]. Nous pensons donc 
que la production et la consommation de CO2 issues de ces réactions se compensent. 
L’impact du conditionnement de la biomasse (plaquette ou granulé) sur la qualité du gaz de synthèse est nul. 
En effet, la gazéification en lit fixe de CG et CPF dans nos conditions opératoires produit un gaz de synthèse 
de composition similaire (sur base humide) : 
- 15%vol. d’H2 ; 
- 11%vol. de CO ; 
- 10%vol. de CO2 ; 
- 12%vol. de H2O ; 
- 0,2%vol. de CH4. 
 
Le graphique en bas à gauche de la Figure III-17 compare les profils de température dans les deux lits de 
charbon. La température du gaz d’attaque est de 1030°C dans les deux cas. Entre 0 et 10 cm, la température 
diminue rapidement jusqu’à 850 et 810°C pour respectivement les CPF et les CG. Puis, elle décroit plus 
faiblement dans la zone en aval. Ces résultats confirment la présence d’une zone très réactive dans la partie 
haute du lit où des réactions compétitives se déroulent simultanément, parmi lesquels les réactions 
endothermiques de vapogazéification et de Boudouard sont prédominantes. En dessous de cette zone, les 
faibles températures induisent un ralentissement des réactions endothermiques qui s’observe à travers les 
faibles baisses de température. 
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A 10cm, l’écart de température entre les CPF et les CG s’expliquent par un taux de conversion plus élevé 
dans le cas des CG. Nous verrons par la suite, en §III.3.2, qu’à cette hauteur le taux de conversion est de 85 
et 80% pour les CG et les CPF respectivement.  
 
Enfin, le graphique en bas à droite de la Figure III-17 expose les profils de perte de charge obtenus pour les 
CPF et les CG. Dans les deux cas, elle est mesurée à trois hauteurs différentes : en entrée du lit, à 30 cm, et 
65 cm. La perte de charge de la zone de conversion est inférieure à 3,5 mbar pour le lit de CG et à 13 mbar 
pour le lit de CPF. Même à 95% de conversion (valeur présentée dans le §III.3.2), la perte de charge est dans 
les deux cas négligeable par rapport à celle observée dans les réacteurs industriels. Cette différence peut 
s’expliquer par : 
- le taux de conversion de 95%, relativement faible par rapport à celui atteint dans les réacteurs 
industriels (97-98%) ; 
- l’absence de fines dans notre charbon d’alimentation (cf. §0) ; 




Figure III-17 : Profils de concentration molaire des espèces gazeuses (a) et de température et de perte de charge (b) le 
long du lit pour les CPF et les CG (Exp. 1 et 2) 
III.3.2. Profils de conversion 
Dans cette partie, nous comparons les profils de conversion de gazéification des CPF à gauche et des CG à 
droite (Figure III-18). Ces graphiques exposent trois profils de conversion obtenus à partir des trois méthodes 
présentées précédemment (§II.2.3). Ces profils s’appuient sur les résultats présentés sur la Figure III-16 et 
17. A noter que chaque profil est une moyenne des profils obtenus à partir des trois expériences de 
répétabilité. 
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Figure III-18 : Profils de conversion dans le lit de CPF (gauche) et de CG (droite) (Exp. 1 et 2) 
Tout d’abord, pour les deux charbons, les trois méthodes de détermination donnent des résultats similaires. 
Ces trois méthodes permettent de confronter les mesures de taux de cendres avec les mesures de densité et de 
vitesse, et les mesures de concentration des espèces gazeuses. La faible dispersion de la conversion entre les 
méthodes prouve la qualité et la cohérence des mesures réalisées. 
On remarque que les premiers points expérimentaux sont obtenus à 62% et 69% de conversion pour les CPF 
et les CG respectivement. Ces niveaux élevés de conversion sont atteints respectivement à 3 cm et 1 cm de la 
surface du lit. Ce résultat montre qu’il existe, en entrée du lit, une zone de quelques centimètres d’épaisseur 
et extrêmement réactive qui contribue à la conversion de la majorité du charbon en gaz de synthèse. 
A une hauteur de 10 cm, le taux de conversion est d’environ 80% pour les CPF et 85% pour les CG. Cette 
différence est attribuée au temps de séjour 3 fois plus long pour les CG (Figure III-16-b, profils de vitesse). 
Au-delà de 10 cm, l’augmentation de la conversion est faible. Ceci peut être attribué aux faibles niveaux de 
température et concentration en vapeur d’eau observés sur la Figure III-17. La conversion finale est dans les 
deux cas d’environ 95%. Cette valeur est atteinte à environ 18 cm pour les CG et 53 cm pour les CPF. La 
température et la composition des gaz en entrée étant similaire pour les deux types de charbons, cette 
différence s’explique par une vitesse plus importante des particules de CPF. En aval de cette zone, la 
conversion des CG calculée par la méthode 3 (bilan carbone) est constante, il n’y a plus de réaction. 
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L’examen des profils de conversion montrent que les deux lits sont très différents. Dans le cas des CPF, la 
hauteur du lit de 65 cm est bien adaptée à la hauteur de la zone de conversion du lit de charbon qui est de 53 
cm. Dans le cas des CG, il existe une zone de 47 cm dans laquelle il n’y pas de réaction et qui pourrait être à 
l’origine de pertes de charge importantes à l’échelle industrielle. Une réduction de la hauteur des réacteurs 
industriels peut être envisagée pour améliorer la conduite et la conversion de l’étape de gazéification du char. 
III.3.3. Tassement du lit 
Le tassement du lit de charbon joue un rôle majeur dans le dimensionnement des réacteurs. Il a un impact 
direct sur l’efficacité du procédé (conversion carbone) et sur la conduite de la zone de gazéification (perte de 
charge). Le tassement est la conséquence du couplage de phénomènes physicochimiques et mécaniques. 
Dans cette partie, nous cherchons à déterminer les phénomènes responsables de la compaction (ou 
tassement) en nous basant sur les résultats expérimentaux obtenus. 
Le tassement a clairement été observé dans nos expériences par une chute de la vitesse des particules le long 
du réacteur. Dans le but de quantifier ce phénomène, nous proposons d’exprimer le tassement comme le ratio 







C =  (Eq. Chap III-14) 
Tout d’abord, pour se familiariser avec cette notion, nous proposons de présenter l’évolution théorique du 
tassement selon la conversion dans deux situations simplifiées où les régimes de conversion des particules 
sont de deux types : homogène et de surface (Chap. II-II.2). 
Dans cette approche simplifiée, les particules de char sont supposées être monodisperses et composées de 
carbone uniquement, et les phénomènes de fragmentation et de réarrangement n’interviennent pas. La Figure 
III-19 présente l’évolution du tassement selon le régime homogène (Figure III-19-a) ou de surface (Figure 
III-19-b). 
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ρ, masse volumique du lit ; V, vitesse des particules ; C, compaction du lit 
Figure III-19 : Evolution de la densité et de la vitesse en fonction de la conversion d’un lit de charbon composé de 
particules monodispersées dans deux cas idéaux de régime de conversion des particules : conversion homogène (a) et 
conversion de surface (b) 
Dans le cas de la conversion homogène (Figure III-19-a), il n’y a pas compaction du lit (C est constant) : la 
taille des particules reste constante tout le long de leur conversion ; la densité du lit diminue linéairement de 
sa valeur initiale jusqu’à 0 (pour 100% de conversion) ; la vitesse reste constante. 
Dans le cas de la conversion de surface (Figure III-19-b), la taille des particules diminue linéairement avec la 
conversion : on montre que la vitesse du lit diminue linéairement de sa valeur initiale jusqu’à 0 (pour 100% 
de conversion) sous l’hypothèse d’un lit de sphères monodisperses composé de carbone uniquement, dans 
lequel la porosité interparticulaire ne varie pas. Dans ces conditions, la densité du lit reste constante. En 
conséquence, la compaction augmente avec la conversion de 1 jusqu’à l’infini conformément à l’Eq. Chap 





















==  (Eq. Chap III-15) 
Dans le cas de nos expériences, le tassement C calculé pour le lit de CPF et de CG en fonction de la 




Figure III-20 : Tassement du lit en fonction de la conversion pour les CPF (a) et les CG (b) 
Sur chacun des deux graphiques, les trois courbes expérimentales tracées correspondent aux trois méthodes 
du calcul de la conversion (§II.2.3). Nous avons aussi tracé en X=0 et X≈70%, les courbes théoriques que 
suivraient C dans les deux situations “idéales” de conversion homogène et de surface, discutées 
précédemment. 
Pour le lit de CPF (Figure III-20-a), la compaction est de 2,1 à 70% de conversion (z~3cm). Au-delà de 70% 
de conversion, où tous les points expérimentaux sont présents, la compaction augmente jusqu’à 6 à 95% de 
conversion (z~44cm). 
Pour le lit de CG (Figure III-20-b), la compaction est de 2,1 à ~70% de conversion (z~1cm). Au delà, la 
compaction atteint 7,6 à 95% de conversion (z~18cm). 
En comparant les courbes expérimentales à celles issues des modèles de conversion, nous observons que 
dans la première zone, avant 70% de conversion, aucun des deux modèles n’est capable de prédire le 
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tassement du lit. En effet, à 70% de conversion la compaction mesurée (C=2,1) est comprise entre celle 
prédite par le modèle homogène (C=1) et celle prédite par le modèle de surface (C=3,3). 
Dans cette zone, la présence d’oxygène dans le gaz réactif favorise la compaction du lit étant donné que 
l’oxydation du char se fait en surface des particules à ces niveaux de température [20]. Dans nos conditions 
opératoires (3% d’O2 dans le gaz réactif), l’oxydation est responsable de la conversion de 13% de charbon 
(Figure III-13). Cependant, la compaction due à la combustion reste minime : la réaction augmente la valeur 
de la compaction à 1,15 pour les deux lits. 
 
Au-delà de 70% de conversion, l’évolution de la compaction des deux lits est proche de celle simulée par le 
modèle de conversion de surface. Ce dernier s’avère donc approprié pour prédire le tassement entre 70 et 
95% de conversion. Néanmoins, nous pensons que ce modèle simple ne décrit pas les mécanismes qui sont 
réellement à l’origine de la compaction. En effet, au-delà de la réduction du diamètre des particules due au 
régime de conversion de surface, les phénomènes mécaniques de fragmentation et les phénomènes de 
réarrangement des particules sont également responsables du tassement observé. Ci-dessous, nous proposons 
d’exposer chaque phénomène et de tenter de comparer leur impact sur la compaction observée, ceci pour 
chacun des charbons considérés (Tableau III-5). 
 
(i) La diminution de la taille des particules due à un régime de conversion de surface 
• Dans le cas du lit de CPF, nous pensons que l’impact de ce phénomène sur la compaction est faible. En 
effet, dans des études précédentes [37, 38] avec des conditions opératoires similaires aux nôtres 
(T<1100°C et PH2O <30%), il a été montré que le régime de conversion des particules de charbon est 
proche d’un régime uniforme et que la taille des particules reste constante jusqu’à 60% de conversion. 
Au-delà de 60%, la réduction de la taille des particules est causée par la fragmentation plutôt que par la 
conversion.  
• Pour le lit de CG composé de particules de densité élevée, nous pensons que le régime de conversion est 
proche d’un régime de surface en raison de limitations diffusionnelles internes importantes. Une 
diminution de la taille des particules due à un régime de surface est ici envisageable. 
En conséquence, nous pensons que la réduction de la taille des particules due à un régime de conversion de 
surface, a un plus grand impact sur la compaction du lit de CG que sur celui du lit de CPF. Ceci est traduit 
par le nombre de + dans le Tableau III-5. 
 
(ii) La fragmention 
Une fragmentation des particules affecterait le tassement du lit en augmentant l’étalement de la dispersion 
granulométrique ce qui favorise un arrangement des particules. La fragilité mécanique des particules, la 
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pression statique du lit exercée sur les particules, et la friction entre les particules ou entre les particules et la 
paroi du réacteur sont les principales causes de la fragmentation. 
- La fragilité mécanique dépend de la porosité intraparticulaire et de la structure du carbone. Plus une 
particule est poreuse, plus elle est fragile. L’impact de ce phénomène sur la compaction est plus 
important pour le lit de CPF pour deux raisons. Tout d’abord, la porosité initiale des CPF est plus élevée, 
0,74 au lieu de 0,51 pour les CG. De plus, contrairement aux CG, le régime de conversion des CPF est 
proche du régime uniforme ce qui a pour conséquence une augmentation de la porosité des particules et 
donc de leur fragilité avec la conversion. 
- La pression statique équivalente causée par le poids du lit de charbon peut aussi impacter la 




dzg)z()z(P   (Eq. Chap III-16) 
A partir des profils de densité (Figure III-16-a), nous avons calculé puis tracé les profils de pression 
statique équivalente au sein des deux lits sur le même graphique (Figure III-21). 
 
Figure III-21 : Profils de pression statique équivalente le long du lit de CPF et CG 
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Pour les CPF et les CG, la pression statique du lit augmente linéairement entre 70 et 95% de conversion 
car la masse volumique des deux lits est relativement constante. A 95% de conversion, la pression 
statique équivalente est faible. Elle est d’environ 350Pa c'est-à-dire 3,1cm de colonne d’eau. 
A une hauteur donnée, la pression statique est toujours ~3 fois plus grande pour le lit de CG. Cette 
différence s’explique du fait que la densité initiale du lit de CG est 3 fois plus grande que celle du lit de 
CPF. Ce ratio se maintient tout le long du lit. A une conversion donnée - 70% ou bien 95% par exemple 
– on observe que la pression statique des 2 lits est identique : la faible densité du lit de CPF est 
compensée par une hauteur de lit plus élevée. Entre 0 et 95% de conversion, la pression statique a donc 
le même impact sur la fragmentation pour les 2 charbons considérés.  
- La friction impacte la fragmentation si la vitesse des particules est importante. Ce phénomène semble 
toutefois négligeable dans notre étude au vue des faibles vitesses des particules : la vitesse maximale est 
de 7 et 3cm.min-1 pour respectivement les CPF et CG. 
 
(iii) Le réarrangement des particules 
Le réarrangement des particules durant leur déplacement peut être à l’origine du tassement du lit. Ce 
phénomène est accentué par la dispersion de la taille des particules et de leur forme. Ici, les particules de 
CPF présentent une distribution granulométrique initiale plus étalée (Figure III-5) que celle des CG qui ont 
été produites à partir de granulés aux dimensions standardisées. Les CPF sont donc plus aptes au 
réarrangement (Tableau III-5). 
 
Pour conclure, la compaction observée est similaire pour les deux lits de charbon même si les phénomènes 
mis en jeu sont selon nous différents. L’analyse des + et – dans le Tableau III-5 permet de conclure que la 
compaction est principalement contrôlée par : 
(i) la fragilité des particules, qui augmente avec la conversion pour un charbon de faible densité 
(CPF) ; 
(ii) le régime de conversion proche d’un régime de surface pour un charbon de haute densité. 
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Cependant, par rapport aux connaissances actuelles, il nous est impossible d’évaluer de manière quantitative 
l’impact de ces phénomènes sur le tassement. 
Tableau III-5 : Contribution des différents phénomènes au tassement du lit de CPF et de CG. 
 CPF CG 
Diminution de la taille des particules due au régime de conversion de surface + ++ 
Fragmentation  
Fragilité mécanique:    - densité initiale 
                                     - augmentation de la porosité due à la conversion 
                                     - structure (fracture) 
Pression statique du lit de charbon 













Réarrangement des particules + - 
III.4. IMPACT DES CONDITIONS OPERATOIRES 
Nous présentons l’impact des conditions opératoires sur la gazéification, en particulier celui de la 
température et de la composition du gaz réactif car ils sont connus pour influencer la conversion du charbon 
et la composition de gaz de synthèse. Pour ce faire, l’Exp. 4 (970°C, 28%vol. H2O) et l’Exp. 3 (1030°C, 
13%H2O) sont comparés à l’Exp. 1 de référence (1030°C, 28%H2O). Ces expériences ont toutes été menées 
sur le charbon de granulés. A noter que nous avons cherché à augmenter la température des gaz d’attaque 
pour atteindre 100% de conversion et pour obtenir un lit de cendres mais cela n’a pas été techniquement 
possible. 
Dans cette partie, nous présentons d’abord l’impact des conditions opératoires sur l’évolution des paramètres 
mesurés au sein du lit puis celui sur la conversion. 
III.4.1. Evolution des paramètres mesurés le long du lit 
Sur la Figure III-22, les profils de densité du lit (a), de vitesse des particules (b) et de concentration en H2 (c) 
et CO (d) sont présentés. Sur chaque graphique nous avons tracé trois courbes, chacune correspondant à une 
expérience donnée. 
 
Le graphique (a) en haut à gauche compare les profils de densité. La densité initiale du lit de charbon est de 
370 kg.m-3. Dans les trois cas, la densité du lit chute rapidement entre 0 et 5cm. Par rapport à la densité 
initiale, cette chute est d’environ 45% pour les 3 expériences. La densité diminue ensuite légèrement jusqu’à 
environ 160 kg.m-3. 
 
Le graphique (b) en haut à droite de la Figure III-22 compare l’évolution de la vitesse des particules. En 
raison d’un problème survenu lors de la récupération des traceurs dans l’expérience 3, seul l’impact de la 
température a pu être appréhendé. Tout d’abord, on remarque que les profils de vitesse ont été mesurés 
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jusqu’à 16 cm pour l’expérience à 1030°C et jusqu’à 26 cm pour l’expérience à 970°C. Dans les deux cas, 
une chute brutale de vitesse est observée entre 0 et 6 cm : elle est de 57% et de 33% pour les expériences 1 et 
4 respectivement. Ensuite, la vitesse diminue pratiquement de manière linéaire. Par rapport à la vitesse 
initiale, la diminution totale est respectivement de 88% et 80%. Cette différence sera discutée avec l’analyse 
des profils de conversion (§III.4.2). 
 
La paire de graphique au bas de la Figure III-22 compare les profils de concentration (sur gaz sec) en H2 à 
gauche (c) et en CO à droite (d). Nous pouvons remarquer que 90% de la concentration finale en H2 et CO 
est atteinte à 10 cm pour les trois expériences. 
Une baisse de 60°C de la température d’attaque entraine une réduction de la concentration finale en H2 et 
CO. En effet, l’énergie apportée au système étant plus faible, l’avancement des réactions endothermiques qui 
produisent H2 et CO diminue. Par ailleurs, on remarque que la diminution de la concentration en CO 
(environ 2%vol. sur sec) est plus importante que celle en H2 (1%vol. sur sec). Ceci peut s’expliquer par une 
légère variation de la constante d’équilibre de la réaction WGS : une diminution de la température favorise la 
production d’H2 au détriment du CO. 
Lorsque la concentration en H2O dans le gaz d’attaque est divisée par 2 environ (de 28 à 13%vol.), la 
concentration finale en H2 diminue de 17% à 9,5%vol. tandis que celle en CO augmente de 13,5 à 15,5%vol. 
Ces variations confirment l’inversion de la réaction WGS, observée lors de l’analyse de la contribution des 




Figure III-22 : Impact des conditions opératoires sur les profils de densité, de vitesse et de concentration en H2 et CO 
Enfin, nous comparons les pertes de charge induites par le lit (Tableau III-6) qui ont été mesurées à 30cm, au 
niveau de P7 (Figure III-7). Elles sont de 4, 3 et 1mbar pour les expériences 1, 4 et 3 respectivement. Ces 
valeurs sont difficilement comparables du fait que le taux de conversion et la taille de la zone de conversion 
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étaient différents pour chaque expérience. Néanmoins, nous pouvons conclure que les pertes de charge sont 
négligeables dans la plage de conditions opératoires considérées 
Tableau III-6 : Perte de charge en fonction des conditions opératoires 
 
Exp. 1 
1030°C – 28% 
Exp. 3 
1030°C – 13% 
Exp. 4 
970°C – 28% 
Perte de charge à 
30cm (mbar) 
4 1 3 
Taille de la zone 
conversion (cm) 
17 26 23 
III.4.2. Profils de conversion 
Nous comparons ici les profils de conversion obtenus pour les expériences 1, 3 et 4 (Figure III-23). Sur le 
graphique, un seul profil a été tracé par expérience. Celui-ci résulte de la moyenne des profils de conversion 
obtenus avec les trois méthodes de calcul de la conversion. A noter que pour l’expérience 3, le profil de 
conversion est une moyenne de deux méthodes uniquement : taux de cendres et bilan carbone. 
Tout d’abord, on remarque qu’à une hauteur de 1 cm le taux de conversion est déjà de 55% pour les 
expériences 3 et 4 et de 66% pour l’expérience de référence. Dans les trois cas, les réactions sont donc très 
rapides dans la zone supérieure. La différence observée entre l’expérience de référence et les expériences 3 et 
4 s’explique par des vitesses de réaction plus lentes pour de faibles concentrations en vapeur d’eau (Exp. 3) 
et températures (Exp. 4). 
Au-delà du premier centimètre, la conversion augmente plus lentement dans les trois cas à cause des faibles 
températures et concentrations en vapeur d’eau après 60% de conversion. Pour l’expérience à 13%H2O, cette 
augmentation est d’ailleurs presque nulle. En effet, la concentration mesurée en H2O dans cette zone basse 
est de 3,5%vol., bien inférieure à celles des deux autres expériences qui est de 11%vol.. 
Selon les conditions opératoires, le taux de conversion final est différent : il est de 95%, 85% et 65% pour 
respectivement les expériences 1, 4 et 3. Ces différences s’expliquent du fait qu’il existe une diminution de la 




Figure III-23 : Impact des conditions opératoires (T° et H2O) sur le profil de conversion 
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IV. CONCLUSION 
Dans ce chapitre, nous avons mené une étude expérimentale afin d’étudier la gazéification d’un lit fixe 
continu de charbon de bois. Nous avons d’abord amélioré le potentiel analytique du réacteur expérimental 
CFiB en développant une technique de prélèvement du lit en plusieurs tranches. Des mesures de profils de 
température, de concentrations des espèces gazeuses, de composition du char, de densité du lit et de vitesse 
des particules ont été réalisées dans le lit. Ce sont à notre connaissance les seules données de ce type 
disponibles à ce jour. Nous avons aussi montré qu’il était possible de déterminer le profil de conversion 
selon trois méthodes indépendantes et compatibles. Et enfin, nous avons présenté l’évolution du tassement 
du lit. Une discussion approfondie de ce résultat original a d’ailleurs permis d’identifier les principales 
causes du tassement. 
 
En ce qui concerne la contribution de chaque réaction sur les bilans massiques, nous avons montré que la 
vapogazéification et la réaction de Boudouard participent respectivement à 69% et à 17% de la conversion 
du carbone. La réaction WGS joue un rôle majeur sur la composition du gaz de synthèse : elle est 
responsable de la production de 22% de l’hydrogène. 
L’impact de la concentration en vapeur d’eau sur la contribution des réactions est significatif. En effet, un 
passage de 28% à 13% de la concentration en H2O, réduit considérablement le poids de la réaction WGS. 
Celle-ci devient négligeable et une légère inversion de la réaction est même observée (production de CO et 
H2O). 
 
Par ailleurs, nous avons mis en évidence deux zones différentes dans le lit quelles que soient les conditions 
opératoires : 
- une première zone très réactive d’environ 5cm d’épaisseur dans laquelle toutes les grandeurs 
mesurées évoluent rapidement. En effet dans les conditions de référence (1030°C, 28%H2O), la 
vitesse et la densité diminuent respectivement de 57% et 55%, la conversion atteint 70% et 90% 
d’H2 et de CO sont produits (à une hauteur de 10cm). 
- ensuite, une deuxième zone plus large a été observée dans laquelle les grandeurs mesurées évoluent 
lentement. 
 
Concernant la granulation, nous avons montré que celle-ci n’avait pas d’impact sur la composition finale du 
gaz de synthèse - H2 15%vol., CO 11%vol. - ni sur la conversion finale du carbone égale à 95%. De plus, la 
granulation permet de réduire par trois la hauteur de la zone de conversion : le taux de conversion final est 
atteint à 53 cm pour les CPF au lieu de 18 cm pour les CG. Ces conclusions permettent d’envisager la 
réduction de la hauteur des réacteurs industriels en utilisant des CG. 
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Une diminution de 60°C de la température du gaz réactif entraine une sensible baisse de la conversion finale 
du charbon à 85% contre 95%. 
Une diminution de la concentration en H2O de 28% à 13%vol. induit une diminution significative de la 
conversion finale à 65% et de la production d’H2 à 9,5%vol. contre 17%vol. sur sec. 
Pour l’ensemble des expériences réalisées, les pertes de charge induites par le lit sont négligeables 
(<15mbar). 
 
En ce qui concerne le phénomène de tassement du lit, nous avons mis en évidence l’existence de deux 
zones : 
- une première zone avant 70% de conversion où le tassement du lit évolue selon un modèle de 
conversion intermédiaire entre le modèle homogène et le modèle de surface. 
- une zone après 70% de conversion dans laquelle le tassement évolue selon un modèle de conversion 
de surface. 
Nous avons montré que pour les CPF dont la densité est faible, le tassement est essentiellement d’origine 
mécanique et du à la fragilité des particules de charbon qui augmente avec la conversion. Pour les CG dont la 
densité est élevée, le tassement serait plutôt influencé par le régime de conversion des particules, et donc 
attribué à la réduction de la taille des particules causée par un régime de conversion proche de celui de 
surface. 
 
En conclusion, l’ensemble de ces résultats constitue une base de données expérimentales innovante pour le 
développement de modèles numériques de la zone de gazéification de charbon des réacteurs co-courants et 
les réacteurs étagés. 
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CHAPITRE IV - DETERMINATION DES FONCTIONS
“CINETIQUE APPARENTE” DE CONVERSION
D’UNE PARTICULE SOUS H2O, CO2 ET O2
« La connaissance des mots conduit à la connaissance des choses. », Platon 
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CHAPITRE IV - DETERMINATION DES FONCTIONS 
“CINETIQUE APPARENTE” DE CONVERSION D’UNE 
PARTICULE SOUS H2O, CO2 ET O2 
I. PROBLEMATIQUE ET OBJECTIFS 
La modélisation de la zone de gazéification à l’échelle du réacteur, entreprise dans ces travaux de thèse, 
repose sur la résolution des équations classiques de conservation de matière, de chaleur et de quantité de 
mouvement. Ces équations font intervenir des termes sources, qui dépendent entre autres de la cinétique des 
réactions. 
Pour les réactions homogènes, le calcul de la cinétique réactionnelle peut se faire à l’aide des modèles 
cinétiques disponibles dans la littérature. 
Concernant les réactions hétérogènes, le calcul est plus complexe car la cinétique de conversion d’une 
particule est la résultante de nombreux phénomènes se déroulant à l’échelle particule ; on parle de cinétique 
apparente (cf. Chap. II-II). Celle-ci peut être déterminée en sollicitant un sous-modèle ; celui-ci peut être de 
deux types : 
 Un sous-modèle basé sur la résolution des équations de conservation à l’échelle de la particule [25, 37, 
40, 146]. Ces sous-modèles complexes permettent d’exprimer la cinétique apparente en fonction de la 
cinétique intrinsèque et des phénomènes de transferts externes et internes de chaleur et de matière mis en 
jeu à l’échelle de la particule. L’évolution de la taille de la particule, due aux réactions chimique et à la 
fragmentation, peut également être prise en compte dans les sous-modèles les plus sophistiqués [68]. 
Néanmoins, un modèle de lit construit de cette manière implique des temps de résolution très élevés, ce 
qui rend ces modèles lourds et peu pratiques d’utilisation. De plus, l’utilisation de tels sous-modèles 
complexes est discutable en raison du nombre d’hypothèses nécessaires à leur élaboration et de leur 
applicabilité à une autre biomasse que celle validée. 
 La seconde, qui est communément utilisée, repose sur l’utilisation d’un sous-modèle simplifié [106, 123, 
147-149]. Généralement, ces sous-modèles ne prennent pas en compte les transferts internes et 
expriment la cinétique apparente comme une fonction de la cinétique intrinsèque à laquelle sont 
appliqués des termes de résistance intégrant les limitations par les transferts externes. Comme la 
résolution des équations de conservation à l’échelle particule n’est plus nécessaire, les temps de calculs 
sont considérablement réduits. 
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Dans ce chapitre, nous présentons une nouvelle approche qui consiste à exprimer la cinétique apparente de 
conversion d’une particule 
dt
dX
 à l’aide d’une fonction simple qui prend en compte à la fois les transferts 
internes et externes, et la cinétique intrinsèque. Pour chacune des trois réactions hétérogènes, nous avons 












 (Eq. Chap IV-1) 
Où : 









[s-1] est appelé cinétique apparente de conversion d’une particule sous H2O (vapogazéification), CO2 
(Boudouard) ou O2 (combustion). 
Xj sont les paramètres physiques qui influencent de manière significative la cinétique apparente. Nous 
détaillons dans la suite les paramètres que nous avons retenus. 
II. DEVELOPPEMENT DES FONCTIONS “CINETIQUE APPARENTE” 
II.1. METHODOLOGIE 
La méthodologie qui a permis de déterminer les fonctions “cinétique apparente” est synthétisée dans la 
Figure IV-1. Elle s’appuie sur un modèle Fortran décrivant la conversion d’une particule isolée lors de sa 
gazéification sous H2O, CO2 ou O2 (§II.2), sur un plan d’expérience numérique (§II.4), et sur des expériences 
de gazéification en macro-TG (§III.1). Cette méthodologie est l’aboutissement de trois thèses successives : 
• Dans le cadre de la thèse de Mermoud [63], un modèle décrivant la gazéification d’une particule 
sphérique sous H2O a été développé. Ce modèle avait été validé pour un charbon de hêtre à l’aide 
d’expériences réalisées avec la macro-TG de l’EMAC. Le dispositif expérimental est présenté en Annexe 
B ; 
• Au cours de la thèse de Tagutchou [38], les cinétiques intrinsèques des réactions de Boudouard et de 
combustion ont été intégrées dans le modèle. La prise en compte de la non-sphéricité des particules a 
également été ajoutée. Il a été validé pour un charbon de plaquettes forestières de pin maritime. Pour ce 
faire, de nouvelles expériences de gazéification sous trois atmosphères différentes (H2O, CO2 ou O2) 
avaient été réalisées sur le même dispositif expérimental que la thèse précédente (macro-TG de 
l’EMAC) ; 
• Dans le cadre de ces travaux de thèse, la dernière version du modèle présentée dans le §II.2 est utilisée 
pour réaliser des expériences numériques. Elle permettra de calculer des valeurs de 
dt
dX
 en fonction des 
paramètres Xn retenus (Eq. Chap IV-1). Le choix des simulations numériques et la détermination de 
chaque fonction sont réalisés à l’aide de la méthode des plans d’expériences, présentée dans le §II.4. Ces 
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fonctions seront ensuite validées pour le charbon de granulés à l’aide d’ultimes expériences en macro-
TG. 
 
Figure IV-1 : Méthodologie de développement des fonctions “cinétique apparente” au travers des thèses de Mermoud, 
Tagutchou et Teixeira 
L’objectif final des fonctions “cinétique apparente” est d’exprimer la vitesse de production/consommation 
locale de matière et de chaleur dans un modèle de lit. Notre approche, qui consiste à développer des 
fonctions à partir d’un modèle de gazéification d’une particule isolée, présente néanmoins ses limites. Des 
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phénomènes ayant lieu uniquement à l’échelle du lit de particules peuvent intervenir sur la cinétique 
apparente : 
- l’inhibition des réactions hétérogènes par l’H2 et le CO présent dans le gaz réactif ; 
- les contraintes mécaniques (frictions entre particules, fracturation et écoulement des particules) ; 
- l’accumulation de cendres dans le lit à des taux de conversion élevés ; 
De plus, la surface d’échange entre les particules et le gaz environnant étant plus restreinte au sein du lit que 
pour une particule isolée, les transferts externes peuvent également être affectés. 
Le modèle de gazéification d’un lit fixe continu de charbon présentée dans le Chap V permettra d’évaluer 
l’impact de ces phénomènes sur la cinétique apparente. 
II.2. LE MODELE PARTICULE 
Le modèle particule utilisé a été développé à l’EMAC dans le cadre de deux thèses successives [20, 37, 38, 
63]. 
Ce modèle permet de prédire la gazéification d’une particule de charbon sous trois atmosphères différentes : 
N2/H2O, N2/CO2 ou N2/O2. La température et la composition de l’environnement gazeux de la particule sont 
imposées. 
La particule, initialement homogène, est supposée conserver une géométrie sphérique tout le long de sa 
gazéification. Ce modèle est donc de géométrie 1-D radial, dans lequel la particule est maillée par des 
sphères concentriques. 
Le modèle prend en compte les principaux phénomènes qui contrôlent la cinétique apparente d’une particule, 
à savoir les transferts internes et externes de chaleur et de matière ainsi que la cinétique intrinsèque des 
réactions. La cinétique intrinsèque des réactions hétérogènes de vapogazéification, de Boudouard et de 
combustion s’exprime selon un modèle cinétique simple d’ordre n faisant intervenir une seule constante 





























 (Eq. Chap IV-2) 
Le facteur préexponentiel Ai, l’énergie d’activation Eai, et le paramètre ni sont spécifiques à la nature du 
charbon. 
Le modèle prend également en compte l’évolution : 
- de la porosité et de l’épaisseur de la particule ; 
- de la structure de la particule et son influence sur la réactivité intrinsèque, à travers une fonction 
F(X) (Chap. II-II.2.1.2). 




- T(K) [1073 -1323] ; 
- H2O (atm) [0,1 - 0,4] ; 
- CO2 (atm) [0,1 - 0,4] ; 
- O2 (atm) [0,03 - 0,12] ; 
- épaisseur de la particule (mm) [1,5 - 6,5]. 
A titre d’exemple, quelques simulations du modèle sont présentées dans la Figure IV-2. Ainsi, nous avons 























Figure IV-2 : Exemple d’évolution de la conversion d’une particule lors de sa gazéification sous H2O, CO2 ou O2, dans 
différentes conditions opératoires 
Quelle que soit la réaction considérée, la vitesse de conversion 
dt
dX
, aussi appelée cinétique apparente, qui 
correspond à la pente de la courbe : 
- est constante jusqu’à 50% de conversion ; 
- décroit faiblement entre 50 et 90% de conversion ; 
- décroit plus fortement à partir de 90% de conversion. 
A noter que ces trois zones ont été observées pour un grand nombre de conditions opératoires. 
H2O O2 CO2 
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Pour le calcul des fonctions f(Xj) (Eq. Chap IV-2), nous ferons l’hypothèse que la cinétique apparente est 
indépendante de la conversion. Les valeurs de 
dt
dX
 utilisées ont été calculées entre 0 et 50% de conversion. 





















 (Eq. Chap IV-3) 
 
Le fait de considérer trois fonctions indépendantes pour les 3 atmosphères suppose la non prise en compte 
des phénomènes de synergie/antagonisme entre les réactions. Pourtant, dans le cas d’une atmosphère mixte 
(H2O+CO2), de nombreux auteurs [14, 38, 39] ont montré que la cinétique de gazéification est différente de 
la somme des cinétiques des deux réactions prises individuellement. Dans la plage des conditions opératoires 
étudiées, l’impact était relativement faible (<10%). Le phénomène de synergie/antagonisme n’est donc pas 
pris en compte. 
II.3. CHOIX DES PARAMETRES INFLUANTS 
La cinétique apparente de gazéification d’une particule est sensible à de très nombreux paramètres qui 
peuvent agir sur la cinétique intrinsèque, sur les transferts internes ou sur les transferts externes. Ces 
paramètres peuvent être classés en deux catégories : 
- ceux relevant des conditions opératoires, comme la température, la nature et la concentration du gaz 
réactif, la vitesse d’écoulement autour de la particule ; 
- ceux relevant des propriétés du charbon, comme sa nature, sa composition minérale, l’épaisseur de la 
particule, ou encore sa porosité. 
Bien que la cinétique apparente dépende de nombreux paramètres, il est nécessaire de limiter leur nombre 
dans les fonctions f(Xj) (Eq. Chap IV-2). En effet, la détermination d’une fonction est complexe lorsque de 
trop nombreux paramètres sont retenus.  
Ainsi, nous proposons de sélectionner cinq paramètres qui influencent significativement la cinétique 
apparente. Les choix ont été effectués à partir de l’analyse bibliographique réalisée sur la gazéification d’une 
particule (cf. Chap. II.II). 
 
• Concernant les conditions opératoires, nous avons naturellement retenu la température T et la pression 
partielle du réactif pi dans l’atmosphère environnante. 
 
• Parmi les propriétés du charbon, nous avons sélectionné la porosité initiale (ε0) et l’épaisseur initiale 
(ep,0) de la particule en raison de leur influence sur les transferts internes et externes. 
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Nous rappelons que l’épaisseur, définie comme la plus petite des dimensions d’une particule, est la 
dimension qui influence la cinétique apparente [38]. Les autres dimensions, comme la longueur d’une 
particule, n’agit pas sur la cinétique apparente. 
Par ailleurs, nous savons que la porosité et l’épaisseur évoluent lors de la conversion d’une particule. 
Cependant, nous avons montré que la cinétique est indépendante de la conversion (§II.2). Le calcul de la 
cinétique apparente est donc ici basé sur la porosité et de l’épaisseur initiales de la particule. 
• Pour prendre en compte la nature du charbon, nous avons retenu le facteur pré-exponentiel Ai en raison 
de son influence sur la cinétique intrinsèque. Nous supposons donc que les sensibilités de la cinétique 
intrinsèque à la température (Ea) et à la pression partielle (n) sont indépendantes de la nature de la 
biomasse. Les paramètres Ea et n sont donc fixés (Tableau IV-1). Ces valeurs ont été validées pour les 
CPF [20]. 
Tableau IV-1 : Propriétés cinétiques des CPF 
Facteurs Vapogazéification Boudouard Combustion 
Ea [J.mol-1] 310170 ⋅  310245 ⋅  3104,179 ⋅  
n [-] 0,8 0,7 0,6 
 
Un autre paramètre physique est susceptible d’avoir une influence sur la cinétique apparente : la vitesse 
d’écoulement du gaz réactif autour de la particule. En effet, la vitesse agit sur les transferts externes. Ce 
paramètre n’a pas été retenu dans nos fonctions “cinétique apparente” car Mermoud [63] n’a pas observé 
d’influence pour des vitesses comprises entre 0,09 et 0,30 m.s-1. Pour vérifier le faible impact de la vitesse 
sur la cinétique apparente, nous avons réalisé des simulations à 0,14m.s-1 et des simulations à 2m.s-1, vitesse 
moyenne des gaz dans la zone de gazéification. Ces simulations ont montré un écart inférieur à 10% pour les 
réactions de vapogazéification et de Boudouard. Le paramètre vitesse d’écoulement n’est donc pas pris en 
compte. 
 
En résumé, nous avons retenu cinq paramètres pour exprimer la cinétique apparente d’une réaction. Ces 
paramètres permettent de prendre en compte l’influence des conditions opératoires et des propriétés du 












 (Eq. Chap IV-4) 
Avec : 
i, l’indice de la réaction hétérogène (i = vapogazéification, Boudouard ou combustion) 
T [K], la température du gaz réactif 
pj, [-], la pression partielle de l’espèce j (j =H2O, CO2 ou O2) 
εp,0 [-], la porosité initiale de la particule 
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ep,0 [m], l’épaisseur initiale de la particule 
Ai [s
-1], le facteur pré-exponentiel de la réaction i 
II.4. OUTIL DE DEVELOPPEMENT DES FONCTIONS “CINETIQUE APPARENTE” : LES PLANS 
D’EXPERIENCES 
Les plans d’expériences sont des méthodes statistiques qui nous ont permis : 
- de définir les expériences numériques pertinentes à réaliser avec le modèle particule ; 









 et les variables 
retenues (T, pj, εp,0, ep,0, Ai) avec une erreur minimale par rapport au résultats numériques. ; 
- de valider les fonctions par rapport au modèle particule. 
La réalisation des plans, la construction des fonctions et leur validation a nécessité le recours au logiciel 
Modde9.0© de chez Umetrics. Il convient de préciser que compte tenu de la complexité des plans 
d’expériences, leur utilisation relève de la compétence d’un statisticien. Le choix et la construction des plans, 
le développement des fonctions et leur validation statistique a été réalisée à VERI par Arnaud Ponthieux. 
Dans cette partie, nous présentons brièvement la méthode des plans d’expériences utilisée, le domaine de 
développement des fonctions et validation des paramètres retenus. 
II.4.1. Méthode des plans d’expériences 
La méthode des plans d’expériences s’est déroulée en deux étapes successives : 
- un plan de screening (étude qualitative) qui a permis de valider les variables choisies et d’identifier 
les principales interactions1 agissant sur la cinétique apparente ; 
- un plan de criblage (étude quantitative) qui a permis de quantifier les variations de la cinétique 
apparente en fonction des variables et des interactions retenues. 
A noter, pour les personnes familières aux plans d’expérience, que nous avons utilisé successivement le plan 
factoriel fractionnaire à deux niveaux (screening) et le plan hypercube latin (criblage). 
Les deux plans ont permis de générer une base de données numériques à partir de laquelle chaque fonction 
“cinétique apparente” a été déterminée. Pour ce faire, les coefficients de chaque fonction ont été calculés de 
manière à ajuster la fonction aux résultats numériques par la méthode des moindres carrées. 
                                                     
1  Une intéraction est un effet de synergie ou d’inhibition existant entre deux variables 
Chapitre IV 
113 
II.4.2. Domaine de développement des fonctions 
Le domaine de développement des fonctions correspond au domaine dans lequel est développée chaque 
fonction. Ce domaine se caractérise par une limite inférieure (inf.) et supérieure (sup.) de chaque paramètre 
(Tableau IV-2). 
Tableau IV-2 : Domaine de développement des fonctions 
Facteurs Vapogazéification Boudouard Combustion 
 Limites Limites Limites 
 Inf. Sup. Inf. Sup. Inf. Sup 
T [K] 1073 1373 1173 1373 973 1373 
pj [atm] 0,1 0,4 0,1 0,4 0,03 0,12 
ep,0 [mm] 1,5 6,5 1,5 6,5 1,5 6,5 
ε0 [-] 0,5 0,8 0,5 0,8 0,5 0,8 
Ai [s
-1] 5101,2 ⋅  5104,5 ⋅  81075,0 ⋅  81065,1 ⋅  9101,0 ⋅  9108 ⋅  
 
Nous précisons que le domaine de développement des fonctions ne correspond pas au domaine de validité du 
modèle particule (cf. Chap IV-II.1). Par exemple, le modèle a été validé pour une seule porosité et un seul 
facteur préexponentiel. Néanmoins, le modèle ayant été développé sur la base d’une description de 
phénomènes physiques, nous pouvons espérer une bonne sensibilité à ces paramètres. 
Concernant la température et la pression partielle (T, pj), les limites inférieures et supérieures ont été 
déterminées de manière à couvrir les plages opératoires possibles dans le réacteur de gazéification en lit fixe 
continu. Pour la vapogazéification et la réaction de Boudouard, la limite inférieure de température (1073 et 
1173K respectivement) est plus haute que la combustion (973K) car ces deux réactions peuvent être 
négligées en dessous de 1073 et 1173K respectivement. 
Concernant l’épaisseur initiale de la particule, la limite inférieure est fixée à 1,5 mm car en dessous de cette 
valeur l’épaisseur n’agit pas sur la cinétique apparente [50, 53, 90, 91]. La limite supérieure a été déterminée 
à partir de l’analyse de la distribution de l’épaisseur réalisée sur les CPF (Chap III – III.3). Cette analyse 
montre que 95%mass. des particules ont une épaisseur inférieure à 6,5 mm. Cette valeur de 6,5mm constitue 
la limite supérieure du domaine de développement. 
Pour la porosité initiale, le domaine de développement a été défini à partir des mesures de porosité réalisées 
sur les CG et les CPF (Chap III – III.3). La porosité de 0,5 (CG) et de 0,8 (CPF) constituent respectivement 
la limite inférieure et supérieure du domaine de développement. Par ailleurs, ce domaine est adapté à la 
majorité des charbons étudiés dans la littérature. En effet, la porosité est généralement comprise entre 
comprise entre 0,5 et 0,8.  
Dans le Tableau IV-3, nous présentons les conditions de référence qui ont permis de déterminer la limite 
inférieure et supérieure du facteur pré-exponentiel. Pour ce faire, nous avons fait varier le facteur pré-
exponentiel autour d’une valeur de référence (Tableau IV-3) de manière à ce que la cinétique apparente varie 
de +/-30% par rapport à celle calculée dans des conditions de référence (Tableau IV-3). 
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Tableau IV-3 : Conditions de référence pour les réactions de vapogazéification, de Boudouard et de combustion (CPF) 
 Vapogazéification Boudouard Combustion 
Température [K] 1173 1173 1173 
pj [atm] 0,2 0,2 0,03 
ep,0 [m] 3105,5 −⋅  3105,5 −⋅  3105,5 −⋅  
ε0 [-] 0,75 0,75 0,75 
Ai [s
-1] 51055,3 ⋅  8102,1 ⋅  9101,1 ⋅  
 
II.4.3. Validation des paramètres retenus 
La validation a été réalisée à l’aide du plan de screening qui a permis d’évaluer l’influence des variables et 
des principales interactions sur la cinétique apparente. Pour ce faire, une régression multiple du premier 
ordre (non présentée ici) a été développée à partir des résultats numériques issus du plan de screening. 
Le coefficient de régression R2, qui permet d’évaluer la qualité descriptive d’une fonction, est supérieur à 
0,97 pour les trois régressions. Ceci valide les effets des facteurs retenus que nous présentons ci-dessous. 
Sur la Figure IV-3, nous proposons d’évaluer l’effet des variables et de leurs principales interactions sur la 
cinétique apparente des trois réactions considérées. Ces effets sont classés par ordre croissant pour les trois 
réactions. A noter que l’effet d’un paramètre est déterminé à partir de la différence entre la moyenne des 
cinétiques apparentes au niveau +1 (ex : ε0=0,8) et celle au niveau -1 (ex : ε0=0,5). 
Pour les trois réactions, le fait que les paramètres retenus influencent de manière significative la cinétique 
apparente permet de valider leur sélection (§II.3). Leurs effets sont conformes à la réalité : 
- une augmentation de la température, de la pression partielle, de la porosité ou de la cinétique 
intrinsèque augmente la cinétique apparente ; 
- une augmentation de l’épaisseur de la particule diminue la cinétique apparente. 
Pour les réactions de vapogazéification (a) et de Boudouard (b), il existe sept paramètres/interactions qui 
influencent significativement la réaction. La température est dans les deux cas le paramètre le plus influant. 
Pour la combustion (c), un plus grand nombre d’interactions (4) impacte la cinétique apparente. La 




Figure IV-3 : Effet des paramètres et de leurs interactions sur la cinétique apparente de la vapogazéification (a), la 
réaction de Boudouard (b) et la combustion (c) 
II.5. LES FONCTIONS CINETIQUES APPARENTES 
Dans cette partie nous présentons les fonctions développées à partir du plan de criblage. Pour améliorer la 
qualité de nos régressions, nous avons dû procéder à un changement de variable logarithmique décimal. 










 (Eq. Chap IV-5) 
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II.5.1. Détermination des fonctions cinétiques apparentes 
Les fonctions ont été développées à l’aide des simulations issues du plan de screening et du plan de criblage. 
A noter que par rapport au plan de screening, de nouvelles interactions ont été ajoutées lors du plan de 
criblage afin d’améliorer la qualité descriptive et prédictive des fonctions. 
Les coefficients de régression R2 et de corrélation prédictifs Q2 rendent compte de la qualité descriptive et 
prédictive des fonctions respectivement. La valeur de ces deux coefficients (Tableau IV-4) est supérieure à 
0,95 pour les trois réactions. Ces valeurs élevées valident les fonctions d’un point de vue statistique. 
Tableau IV-4 : Coefficients de régression R2 et de corrélation prédictif Q2 des fonctions cinétique apparente 
 Vapogazéification Boudouard Combustion 
R2 [-] 0,998 0,996 0,984 
Q2 [-] 0,989 0,980 0,953 
 



















 (Eq. Chap IV-6) 



















 (Eq. Chap IV-7) 


























La valeur des coefficients est présentée dans le Tableau IV-5 pour les trois réactions. 
Tableau IV-5 : Valeurs des coefficients des polynômes pour les trois réactions 
Réaction Vapogazéification Boudouard Combustion 
a -23,7962 -33,0474 -7,83145 
b 2,92374.10-2 4,18106.10-2 8,64670.10-3 
c 2,63263 2,85846 23,2418 
d 372,354 600,759 -289,29 
e -4,32776 -6,42407 -3,52273 
f 3,31615.10-6 1,47532.10-8 1,12769.10-10 
g -1,02162.10-5 -1,45087.10-5 -3,11754.10-6 
h -2,87561 -2,90116 -65,8935 
i -0,407907 -0,586458 28455,8 
j 3,38651.10-3 4,86404.10-3 3,77976 
k -2,58723.10-9 -1,12057.10-11 -4,95170.10-3 
l 8,37737.10-7 134,297 -9,54291.10-2 
m 118,695 -2,87202.10-7 -8,35862.10-14 
n -8,16739.10-5 4,03945.10-9  
o 1,05130.10-6   
II.5.2. Validation des fonctions “cinétique apparente” 
Les fonctions ont été validées en comparant : 
- les résultats expérimentaux, qui ont permis le développement du modèle particule [38] ; 
- les résultats numériques du modèle ; 
- les fonctions calculées. 
La sensibilité de la cinétique apparente à chacun des cinq paramètres est présentée dans les Figures 3, 4 et 5 
pour chaque réaction. Sur chaque graphique, un seul paramètre est étudié. Les valeurs des autres paramètres 
sont fixées et correspondent aux conditions opératoires de référence (Tableau IV-3). Sur chaque graphique, 
nous avons tracé la cinétique apparente issue du modèle particule et de la fonction. Sur certains graphiques 
des points expérimentaux utilisés pour valider le modèle particule [20, 38] sont également indiqués. 
Pour les fonctions, la variation de la cinétique apparente suivant un paramètre est représentée de manière 
continue par une courbe bleue, sur une large plage de variation. Pour le modèle, le paramètre varie entre le 
niveau -1 et +1 selon un pas constant (étoiles). Concernant les résultats expérimentaux, les valeurs de la 
cinétique apparente sont symbolisées par des points. Enfin, le domaine de développement des fonctions est 
matérialisé par deux trais en pointillés. 
Pour les trois figures, chacun des cinq graphiques expose donc la sensibilité : 
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- au facteur préexponentiel (a) ; 
- à la pression partielle du réactif (b) ; 
- à l’épaisseur (c) ; 
- à la porosité (d) ; 
- à la température (e). 
L’ensemble des ces trois figures (Figure 4, 5 et 6) montre que dans le domaine de développement les trois 
fonctions reproduisent correctement la cinétique apparente en fonction des cinq facteurs retenus. Les 
quelques différences observables sont discutées ci-dessous. Nous fournissons également des préconisations 
en dehors du domaine de validité pour l’utilisation de ces fonctions dans un modèle de lit. 








 calculé par le modèle à celui calculé par les 
fonctions. Les résultats, non présentés dans ce chapitre, montrent qu’il existe une différence toujours 
inférieure à 6% dans le cas de la vapogazéification et de la réaction de Boudouard et à 10% dans le cas de la 
combustion. 
 
Sur la Figure IV-4, nous présentons les résultats obtenus pour la vapogazéification. Dans le domaine de 
développement, la faible valeur du Coefficient de Variation2 (CV) entre le modèle et la fonction (inférieur à 
6%) témoigne de la qualité de la fonction pour prédire la cinétique apparente dans le cas de la 
vapogazéification. 
En dehors du domaine de développement, la variation de la cinétique en fonction des paramètres est 
globalement cohérente. Cependant pour une atmosphère réactionnelle ayant une composition en vapeur 
d’eau supérieure à 50%vol. ou une température supérieure à 1373K, la cinétique apparente diminue. 
L’utilisation de ces fonctions est donc impossible au-delà ces valeurs. 
Lors de la modélisation d’un lit de charbon, la concentration en H2O et la température du gaz réactif peuvent 
descendre respectivement en dessous de 10%vol. et de 1100K. Dans ce cas, les fonctions doivent être 
utilisées avec précaution même si les cinétiques, car étant lentes, ont à priori un impact faible sur la zone de 
gazéification. 
Etant donnée que la cinétique apparente calculée par la fonction est supérieure à 0 lorsque PH2O est nulle ou 
lorsque la température est égale à 500K, le recourt à des conditions d’arrêt (la cinétique est égale à 0) nous 
semble pertinent en dessous d’une valeur minimale à partir de laquelle la cinétique de vapogazéification est 
négligée (ex : 1000K pour la température et 0%vol. pour pH2O). 
                                                     




Figure IV-4 : Validation de la fonction cinétique apparente pour la vapogazéification 
Concernant la réaction de Boudouard (Figure IV-5), la faible valeur du coefficient de variation entre le 
modèle et la fonction (inférieure à 6%) témoigne de la qualité de la fonction pour prédire la cinétique 
apparente d’une particule sous CO2 dans le domaine de développement. 
Les préconisations requises pour l’utilisation de cette fonction sont les mêmes que celles dans le cas de la 
vapogazéification. La fonction ne peut être utilisée au-delà de 1373K et de 50%vol de CO2. A 0%vol. de 
CO2 et en dessous de 1000K, des conditions d’arrêt peuvent être imposées à la fonction. 
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Figure IV-5 : Validation de la fonction cinétique apparente pour la réaction de Boudouard 
Pour la réaction de combustion (Figure IV-6), la qualité de la fonction est moins bonne que celle des deux 
précédentes (CV<10%). Néanmoins, ces écarts sont acceptables compte tenu des erreurs sur les résultats 
expérimentales à l’origine du modèle particule (~10%) [38]. 
Sur la Figure IV-6-a, on remarque que la cinétique apparente calculée par le modèle n’est pas sensible au 
facteur préexponentiel dans les conditions de référence (Tableau IV-3). Cependant, ce comportement est mal 
reproduit par la fonction car l’influence du facteur pré-exponentiel est très faible dans les conditions de 
référence. La fonction reste à être affinée pour le facteur préexponentiel. 
Sur la Figure IV-6-e, on remarque que dans le domaine de validité la cinétique apparente calculée par le 
modèle varie avec la température entre 1000 et 1200K puis qu’elle devient indépendante de la température 
au-delà de 1200K. Ceci s’explique par un changement de régime de conversion de la particule : à 1200K, le 
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régime de conversion passe d’un régime diffusif interne (dépendant de la température) à un régime diffusif 
externe (indépendant de la température). De plus, on remarque que ce comportement est mal reproduit par la 
fonction car le changement de régime est très difficile à prendre en compte. 
 
Figure IV-6 : Validation de la fonction cinétique apparente pour la combustion 
III. APPLICATION A UN NOUVEAU CHARBON DE BIOMASSE : CAS DU GRANULE 
Nous avons montré que les fonctions étaient capables de prédire la cinétique apparente de conversion d’une 
particule de CPF sous trois atmosphères différentes. 
Lorsqu’un nouveau type charbon est utilisé, les deux propriétés propres à un charbon, que sont la porosité et 
le facteur préexponentiel, doivent être mises à jour dans la fonction. La porosité est directement mesurée en 
laboratoire. La détermination du facteur préexponentiel est plus complexe car elle nécessite la réalisation 
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d’expérimentations en régime chimique. Nous savons que ce type d’expérimentation reste très difficile et 
discutable. De ce fait, nous proposons de déterminer les nouveaux Ai par confrontation du 
dt
dX
 calculé par 
les fonctions et du 
dt
dX
 déterminé à partir d’expériences de gazéification d’une particule de charbon sous 
H2O, CO2 ou O2. 
Dans cette partie, nous présentons la méthodologie de validation des Ai dans les cas du charbon de granulés 
(CG). La principale différence entre les CPF et les CG se trouve au niveau de la porosité (Tableau IV-6). Par 
rapport au CPF, la porosité des CG est plus faible d’environ 40% 
Tableau IV-6 : Propriétés des CPF et des CG 
 CPF CG 
ep,0 [mm] 1,5-6,5mm 4,2 
ε0 [-] 0,74 0,51 
 
Les expériences de gazéification on été réalisées sur le réacteur de macro-TG (ThermoGravimétrie) de 
l’EMAC [20, 29, 37, 38, 63, 94, 150-154], présenté en Annexe B. 
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Pour déterminer les trois Ai, nous avons réalisé des expériences en duplicata (Tableau IV-7) dans lesquelles 
nous avons fait varier la pression partielle pi d’une part et la température T d’autre part.  























III.1. RESULTATS EXPERIMENTAUX 
Dans cette partie, nous présentons les résultats expérimentaux de gazéification de CG. Nous avons tracé dans 
la Figure IV-7 l’évolution de la conversion d’une particule au cours du temps pour les réactions de 
vapogazéification (a), de Boudouard (b) et de combustion (c). 
Comme pour les CPF, on constate que la cinétique apparente des CG, correspondant à la pente de la courbe, 
est globalement constante jusqu’à 90% de conversion dans nos conditions opératoires. 
Concernant la vapogazéification, on remarque que pour des températures de 1273, 1173 et 1073K, les temps 
de conversion sont respectivement de 19, 39 et 122 min. Cette réaction est donc très sensible à la 
température ; elle est environ 6,5 fois plus rapide à 1273K qu’elle ne l’est à 1073K. Concernant l’influence 
de la pression partielle en H2O à 1173K, la conversion complète d’une particule est atteinte en 25min à 40% 
d’H2O alors que ce temps n’est que de 39 et 71 min respectivement à 20 et 10%vol. d’H2O. La vitesse de 
vapogazéification augmente donc dans un rapport de 3 entre 10 et 40%vol. d’H2O. 
Concernant la réaction de Boudouard, les temps de conversion à 1173 et 1273K sont respectivement de 72 et 
31min. La réaction est donc environ 2 fois plus rapide à 1273K qu’elle ne l’est à 1173K. On peut aussi 
remarquer que la réaction est sensible à la pression partielle en CO2. A 20 et 40% de CO2, les temps de 
conversion sont respectivement de 50 et 72 min. 
Pour la combustion, on remarque que la réaction est plus sensible à la pression partielle. En effet, elle est 4 
fois plus rapide à 12% d’O2 qu’elle ne l’est à 3% avec un temps de conversion respectif de 16 et 65 min. Par 
contre, l’influence à la température est faible : les temps de conversion sont de 53 et 65 min à 1273 et 1173K 
respectivement. 
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Figure IV-7 : Gazéification des CG sous H2O (a), CO2 (b) et oxydation sous O2 (c) 
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III.2. VALIDATION DE LA FONCTION : DETERMINATION DU NOUVEAU A 
Nous proposons maintenant de déterminer le facteur préexponentiel Ai des CG pour chaque réaction.  
La méthode détaillée ici pour la vapogazéification est également valable pour les autres réactions. 











 de la vapogazéification pour chaque 
expérience réalisée (Tableau IV-8, 3ème colonne). 
Les conditions opératoires (T, pH2O) et les propriétés du charbon (ep 4,2 mm ; ε0 0,51) étant connues, nous 
avons ensuite ajusté le Ai dans la fonction de manière à minimiser la moyenne quadratique des écarts (5ème 
colonne) entre la cinétique apparente calculée (4ème colonne) à celle mesurée expérimentalement. 
Tableau IV-8 : Comparaison de la cinétique apparente expérimentale et calculée - cas de la vapogazéification 






















 (Exp – Calc) CV (%) 
1173 0,1 2,53.10-4 2,89.10-4 1,30.10-9 6,63 
1173 0,2 4,81.10-4 4,59.10-4 4,63.10-10 2,29 
1173 0,4 7,49.10-4 7,77.10-4 7,66.10-10 1,81 
1073 0,2 1,38.10-4 1,27.10-4 1,28.10-10 4,27 
1273 0,2 1,07.10-3 1,04.10-3 1,17.10-9 1,62 
 
Ainsi, nous avons déterminé le facteur pré-exponentiel Ai pour chaque réaction. Dans la Figure IV-9, nous 
confrontons les Ai des CPF et des CG. La différence entre les Ai des CPF et des CG est faible pour les 
réactions de Boudouard et de vapogazéification : le coefficient de variation est toujours inférieur à 12%. Ces 
résultats sont cohérents avec le fait que les CPF et les CG : 
- sont issus du pin maritime ;  
- ont été produits dans les mêmes conditions de pyrolyse (température 750°C, temps de séjour 1h, 
vitesse de chauffe 50°C.min-1). 
Concernant la réaction de combustion, le Ai augmente d’un rapport de 3 entre les CPF (1,1.108 s-1) et les CG 
(3,1.108 s-1). Cette différence peut s’expliquer par le fait que la réaction de combustion est plutôt contrôlée 
par les transferts externes. De ce fait, nous pensons que la validation par le Ai permet de corriger la 
différence de cinétique intrinsèque et de vitesse des transferts externes entre les deux charbons. 
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Figure IV-8 : Facteurs préexponentiels des CPF et des CG pour les trois réactions considérées 
On peut noter que ces valeurs figurent bien dans le domaine de développement des fonctions “cinétique 
apparente” (Tableau IV-2). 
Enfin, nous proposons de présenter la validation des Ai en comparant les données expérimentales (en 
abscisse) et les données calculées par les fonctions (en ordonnée) pour chaque réaction (Figure IV-9). 
Dans le cas de la vapogazéification et de la combustion, la différence entre les valeurs expérimentales de 
cinétique apparente et les valeurs calculées est toujours inférieure à 7% pour chaque condition opératoire. 
Pour la réaction de Boudouard, elle est inférieure à 15%. Ces différences peuvent s’expliquer du fait que la 
sensibilité à la température (Ea) ou à la pression partielle (n) n’est pas identique d’un charbon à l’autre. Au 
vue de la précision des résultats expérimentaux (~10%), ces écarts nous semblent acceptables pour prédire la 
cinétique apparente des CG. 





Figure IV-9 : Comparaison de la cinétique apparente expérimentale et calculée pour les réactions de vapogazéification 
(a), de Boudouard (b) et de combustion (c) 
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IV. CONCLUSION 
Nous avons développé trois fonctions qui expriment les cinétiques apparentes des réactions de 
vapogazéification, de Boudouard et de combustion pour une particule de charbon de bois de type plaquette 
ou granulé. Ces fonctions prennent en compte la cinétique intrinsèque et les transferts internes et externes de 
chaleur et de matière se déroulant à l’échelle de la particule. Elles dépendent des conditions opératoires - 
température T, pression partielle du réactif pj - et des propriétés de la biomasse : porosité εp,0, épaisseur ep,0 et 
facteur préexponentiel Ai. 
Leur développement s’appuie sur une méthode originale qui fait intervenir un modèle numérique de particule 
et un plan d’expérience numérique. Le modèle intègre la complexité des phénomènes mis en jeux à cette 
échelle. Le plan d’expérience a permis de définir les simulations à réaliser et d’établir une corrélation entre la 












 a été calculée pour chaque réaction (Eq. Chap IV-6 à IV.8). Elles 
permettent de reproduire la sensibilité de la cinétique aux variables retenues dans leur domaine de validité 
(Tableau IV-9). 
Tableau IV-9 : Domaine de validité des fonctions 
Facteurs Vapogazéification Boudouard Combustion 
T [K] 1073-1373 1173-1373 973-1373 
pj [atm] 0,1-0,4 0,1-0,4 0,1-0,4 
Ep,0 [mm] 1,5-6,5 1,5-6,5 1,5-6,5 
ε0 [-] 0,5-0,8 0,5-0,8 0,5-0,8 
Ai [s
-1] 5101,2 ⋅ - 5104,5 ⋅  81075,0 ⋅ - 81065,1 ⋅  9101,0 ⋅ - 9108 ⋅  
 
Ces fonctions ont ensuite été validées pour un nouveau charbon très différent issu de granulés de bois (CG). 
La détermination des facteurs préexponentiels a été faite par confrontation de 3 à 5 résultats expérimentaux 
(selon la réaction) à l’échelle particule avec les fonctions f(Xj). 
En résumé, nous avons développé des fonctions qui sont relativement simples d’utilisation et adaptables à un 
nouveau charbon et capable de prédire la cinétique apparente d’une particule de manière satisfaisante. Ces 
fonctions permettront d’exprimer les termes sources intervenant dans les équations de conservation dans des 
modèles de lit fixe de charbon. 
 
CHAPITRE V - MODELISATION DE LA
GAZEIFICATION DE CHARBON DE BOIS EN LIT
FIXE CONTINU
« Le gain de la recherche, c’est la recherche elle-même. », Saint Grégoire de Nysse 
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CHAPITRE V - MODELISATION DE LA GAZEIFICATION 
DE CHARBON DE BOIS EN LIT FIXE CONTINU 
I. INTRODUCTION 
La modélisation de la gazéification d’un lit fixe continu de charbon nécessite de considérer l’ensemble des 
phénomènes physicochimiques qui ont lieu aussi bien à l’échelle du lit qu’à l’échelle de la particule (Figure 
V-1). Une approche à deux échelles requiert un modèle de lit et un sous-modèle de la particule : 
• A l’échelle du lit, la résolution des équations de conservation permet de prédire le comportement du lit 
fixe continu lors de sa gazéification, c'est-à-dire de déterminer les champs des grandeurs physiques telles 
que la température et la composition des gaz, la densité et la vitesse du lit ou la perte de charge. 
• A l’échelle de la particule, la résolution des équations de conservation permet de déterminer la cinétique 
apparente de conversion qui est à l’origine des flux de matière et de chaleur échangés entre les particules 
et la phase gazeuse β. Il est également possible de déterminer la réduction de la taille des particules 
contribuant au tassement du lit. 
 
Figure V-1 : Les deux échelles d’observation du milieu poreux 
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Les modèles à deux échelles sont complexes à développer. De plus, ils engendrent des temps de calcul très 
longs, qui pénalisent fortement leur utilisation pour des applications pratiques telles que le dimensionnement 
et l’optimisation de réacteurs. 
Pour ces raisons, nous avons privilégié une approche simplifiée. Le modèle que nous avons développé 
présente les caractéristiques suivantes : 
• Le lit de charbon est considéré comme un milieu poreux continu η constitué d’une phase gazeuse β et 
d’une phase solide carbonée σ ; 
• Les équations classiques de conservation sont résolues à l’échelle du lit uniquement ; 
• Les phénomènes ayant lieu à l’échelle de la particule sont pris en compte par le calcul de la vitesse de 
conversion d’une particule à l’aide des fonctions “cinétique apparente” présentées dans le chap. IV. 
Concernant les réactions homogènes, nous supposons qu’elles ont lieu dans la phase gazeuse β 
uniquement. Le calcul de leur cinétique s’appuie sur des modèles de la littérature ; 
• Le tassement du lit est exprimé à l’aide d’une fonction “tassement” déterminée à partir des résultats 
expérimentaux présentés dans le Chap. III. Cette fonction permet de prendre en compte les phénomènes 
physicochimiques et mécaniques responsables du tassement tels que la réduction de la taille des 
particules due à la consommation de carbone, la fracturation ou le réarrangement des particules. 
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II. DESCRIPTION DU MODELE 
II.1. GEOMETRIE 
Nous avons développé un modèle 1D stationnaire qui simule la gazéification du charbon dans le réacteur à lit 
fixe continu CFiB. Le domaine de calcul est limité à l’espace occupé par le lit dans le réacteur, soit un 
cylindre d’une hauteur H égale à 65 cm et d’un rayon R égal à 10 cm (Figure V-2). 
 
Figure V-2 : Représentation de la géométrie du lit 
La géométrie considérée présente : 
- un domaine (D1) représentant le lit de charbon, dans lequel sont résolues les équations de 
conservation de la matière, de la chaleur et de la quantité de mouvement ; 
- quatre conditions aux limites (CL) correspondant à l’entrée et la sortie du lit (CL1 et CL2 
respectivement), et aux parois internes du réacteur (CL3 et CL4). 
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II.2. EQUATIONS DE CONSERVATION 
Nous modélisons un régime stationnaire car l’enjeu de ces travaux est d’améliorer les procédés étagés 
industriels, qui fonctionnent la majorité du temps en régime permanent. De plus, la validation expérimentale 
du modèle n’est réalisable que pour ce régime de fonctionnement (Chap. III). L’étude du régime transitoire, 
qui nécessiterait des modifications mineures du modèle, pourra être envisagée à la suite de ces travaux de 
thèse si nécessaire. De ce fait, les équations de conservation suivantes ne prennent pas en compte les termes 
d’accumulation. 
II.2.1. Equation de conservation de la quantité de mouvement et équation de continuité pour le gaz 
A partir des résultats expérimentaux présentés dans le Chap III, et en considérant une taille des particules 
constantes dans le lit, nous avons estimé que le nombre de Reynolds particulaire pouvait varier entre 10 et 
40. La valeur dépend de la position dans le lit (entrée ou sortie), des conditions opératoires de gazéification 
(température et composition du gaz d’attaque) et du type de charbon (charbon de plaquettes forestières CPF 
ou de granulés CG). Le régime d’écoulement dans le lit est donc de transition. De ce fait, la relation d’Ergun 
est la plus à même de décrire l’écoulement du gaz à travers le milieu poreux. Cependant, l’implémentation de 
la relation d’Ergun n’est pas réalisable sous COMSOL®. L’utilisation de cette relation peut constituer une 
perspective d’évolution du modèle dans le cas d’achat de modules COMSOL® complémentaires.  
A l’instar de nombreux modèles en lit fixe [119, 148, 155], nous avons donc utilisé la loi de Darcy pour 











grad  (Eq. Chap V-1) 
Avec ; 
ηP  [Pa], la pression dans le lit de charbon. 
βµ  [kg.m-1.s-1], la viscosité dynamique de la phase gazeuse β. 
ηK  [m
2], la perméabilité du lit. 
αU  [m.s
-1], la vitesse superficielle de la phase gazeuse β. 
L’équation de Darcy est couplée à l’équation de continuité de la phase gazeuse. L’équation de continuité 
s’écrit : 
 g/ St)UC(div =⋅ β
→
ηβ  (Eq. Chap V-2) 
Avec : 
ηβ /C  [mol.m
-3], la concentration de la phase gaz dans le milieu poreux. 
gSt  [mol.m




-1], la vitesse interstitielle de la phase gazeuse β. 
 
Dans les équations V-1 et V-2, la vitesse est la vitesse relative des gaz par rapport au solide. La vitesse du 
solide étant négligeable devant la vitesse interstitielle des gaz ( )410U/U −βσ < , nous pouvons directement 
utiliser βU . 
L’étude expérimentale, présentée dans le Chap III, a montré que la pression dans la zone de gazéification est 
proche de la pression atmosphérique. Ainsi, nous pouvons considérer les gaz comme parfaits pour exprimer 








βηβ  (Eq. Chap V-3) 
Avec : 
βC  [mol.m
-3], la concentration de la phase gazeuse. 
R [J.mol-1.K-1], la constante universelle des gaz parfaits (R = 8,314 J.mol-1.K-1). 
ηT  [K], la température du milieu poreux. 
erintε  [-], la porosité interparticulaire du lit. 
II.2.2. Equation de conservation de la chaleur 
Les études de Mermoud [63], Tagutchou [38] et Van de Steene [20] à l’échelle de la particule ont montré que 
la gazéification d’une particule de charbon n’était pas limitée par les transferts internes et externes de 
chaleur. De ce fait, nous ferons l’hypothèse simplificatrice de l’équilibre thermique local entre la phase 
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 (Eq. Chap V-4) 
Avec ; 
βCp  [J.mol
-1.K-1], la capacité calorifique à pression constante de la phase gazeuse. 
ησ /C  [mol.m
-3], la concentration molaire de carbone dans le milieu poreux. 
σCp  [J.mol
-1.K-1], la capacité calorifique à pression constante de la phase solide carbonée. 
σU  [m.s
-1], la vitesse de la phase solide carbonée. 
ηλ  [W.m-1.K-1], la conductivité thermique effective du milieu poreux. 
totQ  [W.m
-3], le terme source de production et de consommation de chaleur par les réactions. 
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II.2.3. Equations de conservation des espèces gazeuses 
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 (Eq. Chap V-5) 
Avec : 
ηβ /,jC  [mol.m
-3], la concentration molaire de l’espèce gazeuse j dans le milieu poreux. 
*
2N,jD  [m
2.s-1], le coefficient de diffusion effectif de l’espèce j dans la phase gazeuse. Le choix et le calcul de 
ce terme sont détaillés dans le §II.5. 
jx  [-], le titre molaire de l’espèce j dans la phase gazeuse. 
Stj [mol.m
-3.s-1] est le terme source de production et de consommation de l’espèce j par les réactions. 
La phase gazeuse étant potentiellement constituée de six espèces chimiques j (N2, O2, CO2, H2O, H2, CO), 
nous avons utilisé six équations de conservation. 
II.2.4. Prise en compte du tassement du lit 
Le tassement du lit de particules est un phénomène clef de la gazéification du lit fixe continu de charbon. Il 
influence notamment le temps de séjour des particules et la perte de charge dans le réacteur. A titre 
d’exemple, la vitesse au bas du réacteur peut être 30 fois plus faible qu’à l’entrée du réacteur. 
Cependant, le tassement est très complexe à décrire. Il est contrôlé par la réduction de la taille des particules 
due à la consommation de carbone et par des phénomènes mécaniques tels que la fragmentation, la 
fracturation, la friction et le réarrangement des particules. En raison de cette complexité, de nombreux 
auteurs ne prennent pas en compte le tassement dans leur modèle [66, 75, 113, 114]. Les modèles les plus 
sophistiqués [73, 126, 140, 141] adoptent un modèle à cœur rétrécissant des particules pour modéliser le 
tassement du lit. 
Afin de prendre en compte l’ensemble des phénomènes mis en jeu lors du tassement, nous avons eu recours à 
une approche originale : 
• Le tassement agit directement sur la vitesse et sur la densité du lit de charbon. Pour décrire l’impact du 
tassement, nous avons donc considéré l’équation de conservation de la phase solide carbonée : 
 C/ St)UC(div =⋅ σ
→
ησ  (Eq. Chap V-6) 
Où cSt  [mol.m
-3.s-1] est le terme source de consommation de carbone par les trois réactions hétérogènes. 
Dans l’Eq. Chap V-6, nous supposons que la vitesse du solide Uσ est homogène sur la section du réacteur 
et varie uniquement en fonction de l’axe z. Elle sera notée Vσ par la suite. 
Cette équation permet de calculer la concentration molaire de carbone le long du réacteur. 
• La vitesse du solide Vσ est fonction du taux de conversion X selon un polynôme d’ordre 2 ( )( )Xf  : 
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 ( ) ( )XfV XV ,0 ⋅= σσ  (Eq. Chap V-7) 
Nous introduisons ainsi ( )Xf , une fonction empirique appelée fonction “tassement”, qui prend en 
compte l’ensemble des phénomènes mis en jeu lors du tassement. Il nous parait plus judicieux 
d’exprimer le tassement en fonction de X - taux de conversion des particules - qu’en fonction de z pour 






=  a été déterminée à partir des profils 
de vitesse et de conversion au sein du réacteur, présentés dans le Chap. III. Les coefficients du polynôme 
ont été déterminés de manière à ajuster ( )Xf  avec le rapport de la vitesse du lit mesurée à un taux de 





σ . La fonction tassement a été déterminée pour les deux 
charbons utilisés : 
- pour le Charbon de Plaquettes Forestières (CPF) : 
 ( ) 1+X104,25 + X10-1,03Xf 424CPF ⋅⋅⋅⋅= −−  (Eq. Chap V-8) 
- pour le Charbon de Granulés (CG) : 
 ( ) 1+X103,55-X10-6,07Xf -325CG ⋅⋅⋅⋅= −  (Eq. Chap V-9) 
Dans les équations V-8 et V-9, le taux de conversion X (en %) est calculé selon la méthode du bilan carbone 








=  (Eq. Chap V-10) 
Pour le calcul du taux de conversion X, la méthode du taux de cendres n’est pas utilisable car la phase solide 
est supposée être composée de carbone uniquement. La méthode du débit surfacique du charbon est 
également inutilisable car elle dépend de la vitesse du solide qui est la variable à calculer dans l’Eq. Chap V-
7. 
Pour montrer l’impact de ces fonctions dans le modèle, nous avons tracé dans la Figure V-3 l’évolution de 
( )CPFXf  et de ( )CGXf  en fonction de la conversion. Pour les deux types de charbon, on remarque que f(X) 
diminue de 1 (X=0) à 0,01 et 0,04 (X=100%) respectivement pour les CPF et les CG. Ces deux valeurs sont 
supérieures à 0 car à 100% de conversion, il subsiste des cendres minérales, non consommées par les 
réactions hétérogènes, qui s’écoulent dans le réacteur. La vitesse des cendres (à 100% de conversion) est 
respectivement 100 et 25 fois plus lente que la vitesse initiale. 
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Figure V-3 : Evolution de f(X) en fonction de la conversion dans le cas des CPF et des CG 
II.3. CONDITIONS AUX LIMITES 
Les conditions limites CL 1, 2, 3 et 4 (Figure V-2) sont de type Dirichlet. 
II.3.1. Entrée du lit – CL1 
A l’entrée du lit, un débit de gaz, transportant des espèces gazeuses et de la chaleur, et un débit de solide, 
transportant du carbone et de la chaleur, alimentent le milieu poreux. 
• Condition aux limites de l’équation de continuité 







=  (Eq. Chap V-11) 
• Conditions aux limites de l’équation de conservation de la matière 
Concentration de l’espèce j 6) à 1(j        CC e,/,j0z,x/,j == ηβ=ηβ  (Eq. Chap V-12) 
Concentration de carbone e,/0z,x/ CC ησ=ησ =  (Eq. Chap V-13) 
• Condition aux limites de l’équation de conservation de la chaleur 
Température du milieu poreux e,0z,x TT η=η =  (Eq. Chap V-14) 
II.3.2. Sortie du lit – CL2 
En sortie, un flux convectif de gaz, de solide et de chaleur s’échappe du lit de charbon. 
• Conditions aux limites de l’équation de conservation de la quantité de mouvement 
Pression atmosphérique atmHz,x PP ==  (Eq. Chap V-15) 
• Conditions aux limites de l’équation de conservation de la matière 
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 (Eq. Chap V-16) 
→
n est le vecteur normal (nx,ny) défini tel que : 
- sa direction soit perpendiculaire à la limite considérée (parois, entrée ou sortie) ; 
- son sens soit orienté vers l’extérieur du domaine D1 ; 
- sa norme soit égale à 1. 
A noter que le produit scalaire dans l’Eq. Chap V-16 signifie que la composante normale du vecteur jxgrad
→
 
est nulle en sortie. 
• Conditions aux limites de l’équation de conservation de la chaleur 














 (Eq. Chap V-17) 
II.3.3. Parois du réacteur – CL3 et CL4 
• Conditions aux limites de l’équation de continuité 












 (Eq. Chap V-18) 
• Conditions aux limites de l’équation de conservation de la matière 















 (Eq. Chap V-19) 



















 (Eq. Chap V-20) 
II.4. TERMES SOURCES 
Les équations de conservation font intervenir des termes sources réactionnels permettant d’exprimer la 
production et la consommation : 
- des espèces chimiques [mol.m-3.s-1] ; 
- de chaleur [W.m-3]. 
Modélisation de la gazéification de charbon de bois en lit fixe continu 
 138 
Dans la zone de gazéification, il existe deux types de réactions : 
- les réactions homogènes qui ont lieu dans la phase gazeuse β ; 
- les réactions hétérogènes qui ont lieu au niveau des particules de charbon. 
En ce qui concerne les réactions homogènes, la cinétique est définie à partir des modèles cinétiques de la 
littérature. 
Les réactions hétérogènes de gazéification se déroulant à l’échelle de la particule, la cinétique est exprimée à 









 présentés dans le Chap IV. Ces fonctions intègrent 
l’ensemble des phénomènes mis en jeu lors de la gazéification des particules (réactions chimiques, transferts 
de chaleur et de matière à la surface et à l’intérieur de la particule). 
II.4.1. Réactions chimiques 
Nous avons considéré trois réactions hétérogènes et une réaction homogène : 
2)g(2 HCOOHC +→+  Réaction de vapogazéification (Eq. Chap V-21) 
CO2COC 2 →+  Réaction de Boudouard (Eq. Chap V-22) 
22 COOC →+  Réaction de combustion (Eq. Chap V-23) 
22)g(2 HCOOHCO +→←+  Water Gas shift (Eq. Chap V-24) 
L’étude expérimentale, présentée dans le Chap. III, montre que la concentration en méthane dans le gaz de 
synthèse est très faible (<0,2%vol. sur humide) dans la plage de conditions opératoires étudiée. De ce fait, les 
réactions de méthanation et de reformage du méthane ne sont pas considérées. 
II.4.2. Termes sources de matière 
Les termes sources de matière interviennent dans l’équation de continuité (Eq. Chap V-6), dans les équations 
de conservation des espèces gazeuses j (Eq. Chap V-9) et du carbone (Eq. Chap V-10). Ils expriment la 
quantité de matière produite ou consommée par les réactions. 

























 (Eq. Chap V-25) 

























 (Eq. Chap V-26) 
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, la cinétique de conversion d’une particule due à la réaction hétérogène i en s-1. Elle est calculée par 
les fonctions “cinétique apparente” présentées dans le Chap. IV. 
Dans les équations V-25 à V-27, la vitesse de consommation de carbone dépend de la concentration initiale 
de carbone 0 /C ησ  à X=0. 








ησ  (Eq. Chap V-28) 
• La réaction du gaz à l’eau (WGS) 
Le modèle cinétique utilisé est celui proposé par Gururanjan [156] : 


































 (Eq. Chap V-29) 
wgsk  et 
wgs
eqK suivent une loi d’Arrhenius (Tableau V-1). 
Tableau V-1 : Paramètres cinétiques utilisés pour la réaction du gaz à l’eau 
 wgsk  
wgs
eqK  
wgsA  2,78 m
3.mol-1.s-1 2,65.10-2 
wgsEa  1510,70 J.mol
-1 32911 J.mol-1 
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Chaque espèce chimique peut intervenir dans plusieurs réactions en tant que réactif ou produit. Nous 
présentons, dans le Tableau V-2, les termes sources de matière intervenant dans l’équation de continuité 
(Stg), dans les équations de conservation des espèces gazeuses (Stj) et dans l’équation de conservation du 
carbone (StC). 
Tableau V-2 : Expression des termes sources de matière (en mol.m-3.s-1) 


























































































































































Stg StCO2+ StH2O + StO2+ StCO + StH2 
II.4.3. Termes sources de chaleur 
Le terme source de chaleur Qtot, intervenant dans l’équation de conservation de la chaleur, s’écrit : 
 WGScombvapoboudtot QQQQQ +++=  (Eq. Chap V-30) 












=  (Eq. Chap V-31) 
Dans l’équation V-31, Ti,rH∆  [J.mol
-1] est l’enthalpie de la réaction i à la température de réaction T. Ce terme 
s’exprime : 






















-1], l’enthalpie standard de la réaction i à la température de référence T0 (Annexe C).  
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Lv [J.mol-1], la chaleur latente de vaporisation de l’eau (Annexe C). Ce terme est valable uniquement pour la 
vapogazéification et la réaction WGS. 







-1], l’intégrale de la capacité calorifique d’une espèce k (char ou gaz) (Annexe C) 
II.5. CALCUL DES COEFFICIENTS EFFECTIFS 
Les expressions des coefficients effectifs, tels que la perméabilité, la diffusivité et la conductivité, qui 
apparaissent dans les équations V-5 à V-10 sont issues de la littérature. 
Ces coefficients sont fonction de la porosité interparticulaire, de la tortuosité ou du diamètre des particules. 
Compte tenu du tassement, l’évolution de ces paramètres avec la conversion est très difficile à déterminer. 
De plus, l’étude expérimentale présentée dans le Chap. III ne nous permet pas d’entreprendre une approche 
empirique pour exprimer l’évolution de ces paramètres. Pour ces raisons, nous considérons la porosité 
interparticulaire, la tortuosité et le diamètre des particules comme étant constants le long du lit. Leurs valeurs 
sont celles du lit à son état initial avant gazéification. Nous présentons par la suite une étude de sensibilité 
qui montre la faible influence de ces trois paramètres sur les résultats du modèle, permettant ainsi de valider 
ces hypothèses simplificatrices. Ce modèle ne pourra donc pas être utilisé pour comprendre l’évolution de la 
perte de charge dans le lit. 
• Perméabilité du lit de charbon 
















150K  (Eq. Chap V-33) 
Où 2pd  [m] est le diamètre moyen des particules 
• Conductivité thermique effective du milieu poreux 
La conductivité effective du milieu poreux est liée au rayonnement f(Tη) et à la conductivité de la phase 
solide et de la phase gazeuse par la relation de Salvador [119] : 
 )f(T)(5,0 ηparalserie ⋅λ+λ⋅=λη  (Eq. Chap V-34) 
Avec : 








paral  (Eq. Chap V-36) 
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η  (Eq. Chap V-37) 
Avec : 
serieλ  [W.m-1.K-1], la conductivité thermique du milieu poreux sous l’hypothèse d’un agencement en série de 
la phase solide et de la phase gazeuse. 
paralλ  [W.m-1.K-1], la conductivité thermique du milieu poreux sous l’hypothèse d’un agencement en 
parallèle de la phase solide et de la phase gazeuse. 
σλ  [W.m-1.K-1], la conductivité thermique de la phase solide 
βλ  [W.m-1.K-1], la conductivité thermique de la phase gazeuse 
)T(f η est une fonction empirique permettant de prendre en compte le rayonnement. A noter que cette 
fonction a été développée pour un milieu poreux composé de carton et de polyéthylène. 
• Diffusivité effective des espèces gazeuses au sein du lit 
Le coefficient de diffusivité effective est fonction de la porosité interparticulaire et de la tortuosité du lit. Il 








=  (Eq. Chap V-38) 
Le coefficient de diffusion moléculaire est calculé à partir d’une valeur de référence et corrigé en fonction de 






















⋅=  (Eq. Chap V-39) 
La diffusivité moléculaire de référence est calculée selon la loi de Fick qui considère la diffusion d’une 
espèce j dans un solvant qui est ici l’azote. La loi de Fick est valable tant que la concentration de l’espèce j 
reste inférieure à 10%vol. Cependant, les résultats expérimentaux (Chap. III) ont montré la présence 
d’espèces j à des concentrations supérieures à 10%vol. Dans ce cas, la diffusivité est calculée selon la loi de 
Maxwell-Stefan. Ce calcul étant très complexe [33], les modèles de gazéification utilisent généralement la 
loi de Fick [38, 63, 135, 158]. 
La tortuosité est calculée à partir d’une relation empirique développée pour un lit de particules 
parallépipédiques [159] : 
 )ln(41,01 0,erint0 ε⋅−=τ  (Eq. Chap V-40) 
 
Enfin, l’expression des autres variables intervenant dans les équations du §I telles que la capacité calorifique, 
la conductivité et la viscosité dynamique sont détaillées en Annexe C. 
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II.6. METHODE NUMERIQUE ET VALIDATION DU MAILLAGE 
La résolution du système d’équations est réalisée à l’aide du logiciel COMSOL Multiphysics® v3.5a. Il s’agit 
d’un code commercial adapté à la modélisation de phénomènes couplés dans les domaines de la thermique, 
de la mécanique des fluides et du génie chimique. Les équations de conservation sont implémentées telles 
que présentées dans le §II.2. Le solveur linéaire direct UMFPACK a été utilisé pour résoudre les équations 
de conservation. Ce solveur résout des problèmes de la forme Ax=B à partir de routines développées par Tim 
Davis [160]. Le logiciel COMSOL® utilise la méthode des éléments finis pour la résolution des équations de 
conservation ; le maillage retenu est constitué de mailles triangulaires dans notre cas. 
Pour valider la finesse du maillage, nous avons réalisé une étude de convergence des résultats du modèle en 
fonction du nombre de mailles dans le domaine D1. Pour ce faire, nous avons réalisé six simulations avec un 
nombre de mailles croissant, de 190 à 30728, dans des conditions opératoires identiques. Ces conditions 
opératoires sont présentées dans le Tableau V-3. Une température de 910°C est utilisée pour mieux observer 
la sensibilité du modèle au maillage. 
Tableau V-3 : Conditions opératoires pour l’étude de convergence 
Température 
d’entrée 


















Vσ,0   
(m.s-1) 
910 28 8,2 2,7 0,136 365,3 4.10-5 
 
Les résultats de l’étude de convergence sont présentés sur la Figure V-4. Pour chaque simulation, nous avons 
tracé les profils des cinq grandeurs qui caractérisent la zone de gazéification à savoir la conversion (a), la 
température (b), la concentration en H2 (c) et CO (d), et la masse volumique du lit (e). 
Sur cette figure comme sur celles présentées par la suite, nous traçons l’évolution des grandeurs physiques en 
fonction de la hauteur du lit uniquement car ces grandeurs n’évoluent pas en fonction de x. En effet, nous ne 
considérons pas à ce niveau les pertes thermiques aux parois et chaque section est considérée homogène et 
isotherme. 
Sur les cinq graphiques, nous remarquons que les résultats du modèle n’évoluent plus à partir de 7682 
mailles. Ce nombre de maille a donc été retenu pour l’ensemble des simulations présentées dans la suite de 
ce chapitre. 
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Figure V-4 : Validation du maillage du modèle 
Chapitre V 
145 
III. ETUDE DE SENSIBILITE 
L’objectif de cette étude est tout d’abord de vérifier le bon comportement du modèle vis-à-vis des paramètres 
opératoires. Il s’agit ensuite d’identifier l’impact relatif de ces derniers sur les données de sortie du modèle 
afin de nous guider dans l’étape de calibration, présentée en §IV.1. 
Cette étude consiste à observer l’influence des : 
- conditions opératoires ; 
- des cinétiques apparentes de conversion des particules ; 
- des paramètres qui régissent les transferts de matière et de chaleur (conductivité effective du lit, 
diffusivité effective lit, porosité). 
Les grandeurs observées le long du lit pour cette étude sont la conversion, la température, la concentration en 
H2 et en CO dans le gaz et la masse volumique du lit. 
Les conditions de référence sont celles du Tableau V-3, à l’exception de la température, augmentée à 
1030°C. 
III.1. SENSIBILITE AUX CONDITIONS OPERATOIRES 
III.1.1. Sensibilité à la température 
La sensibilité du modèle à la température d’entrée - de 930 à 1030°C - est présentée sur la Figure V-5. 
Au regard de cette figure, nous observons qu’une augmentation de 100°C de la température entraine en sortie 
du lit : 
- une augmentation du taux de conversion de 87 à 100% (Figure V-5 - a) ; 
- une augmentation de [H2], de 13,6 à 14,5 %vol. (Figure V-5 - c) ; 
- une augmentation de [CO], de 11,6 à 14,6 %vol. (Figure V-5 - d) ; 
- une diminution de la masse volumique du lit, de 208,9 à 1,5 kg.m-3 (Figure V-5 - e). 
De plus, la température d’attaque influence très faiblement la température finale (Figure V-5 - b) : à 65 cm, 
cette dernière est d’environ 780°C pour des températures d’attaque comprises entre 930 et 990°C. Par contre 
à 1030°C, la température en sortie est de 820°C. Cet écart s’explique du fait que la température d’entrée est 
supérieure à la température minimale nécessaire pour une conversion totale du charbon. L’augmentation de 
la température (simulation à 1030°C) entre 6 et 25 cm s’explique par la réaction exothermique WGS. 
En comparant les graphiques a et e, on note que, lorsque la température d’attaque augmente de 930 à 
1030°C, le taux de conversion final augmente d’un facteur de 1,1 alors que la densité diminue dans un 
rapport de 140. Ceci s’explique par le tassement du lit qui n’est pas linéaire en fonction de X. Il est beaucoup 
plus important à 100% de conversion (1030°C) qu’il ne l’est à 87% (930°C). 
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Pour la simulation à 1030°C, la densité du lit varie de 30 à 1,5 kg.m-3 entre 6 et 40 cm. Cette variation 
s’explique par une très légère augmentation du taux de conversion, non observable sur la graphique a. 
Par ailleurs, on remarque que la densité finale est de 1,5 kg.m-3 alors que le taux de conversion est égal à 
100%, correspondant normalement à une densité de 0 kg.m-3. Ceci montre une erreur au niveau des bilans 
massiques mais qui reste acceptable : elle est de 0,4% sur la masse volumique du lit. Elle peut s’expliquer 
par la tolérance relative du solveur fixée par le logiciel COMSOL. 
Pour des températures d’attaque comprises entre 930 et 1030°C, la longueur de la zone de conversion3 
s’allonge (Figure V-5 - a) : elle est de l’ordre de 6 cm pour la simulation à 1030°C et de 25 cm pour les 
autres simulations. 
En ce qui concerne l’hydrogène et le monoxyde de carbone, quelle que soit la température d’attaque, leurs 
concentrations évoluent uniquement dans la zone de 0 - 25 cm : 
- entre 0 et 6 cm, la production de CO et d’H2 est principalement due à la conversion du charbon par 
les réactions hétérogènes. 
- entre 6 et 25 cm, la consommation de CO et la production d’H2 s’expliquent par la réaction WGS qui 
convertit le CO en H2. 
L’interprétation des variations de [CO] et [H2] entre 0 et 25 cm a été réalisée par l’observation des vitesses 
des réactions, non présentée ici. 
                                                     




Figure V-5 : Impact de la température d’attaque sur les profils de conversion (a), de température (b), de concentration 
en H2 (c) et CO (d) et de densité du lit (e) 
III.1.2. Sensibilité à la concentration en H2O 
La sensibilité du modèle à la concentration en H2O – de 10 à 28%vol. – est présentée sur la Figure V-6. 
La concentration en H2O influence significativement les profils d’H2 et de CO (Figure V-6 – c et d). Pour 
une concentration en H2O de 10%vol., la concentration en H2 et CO à la sortie du lit est respectivement de 
7,4% et 18,8%vol. Pour une concentration en H2O de 28%vol. de vapeur d’eau, les concentrations en H2 et 
CO sont identiques à la sortie du lit : 14,5%vol. 
Sur les autres graphiques, on observe que l’augmentation de la concentration en H2O (de 10 à 28%vol.) dans 
le gaz réactif entraine en sortie du lit (z=65 cm) : 
- une augmentation du taux de conversion du charbon, de 91 à 100 % (Figure V-6 - a) ; 
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- une augmentation de la température, de 771 à 820°C (Figure V-6 - b). Ceci est dû au sens 
d’évolution de la réaction WGS. Elle est endothermique à 10%vol. de H2O et exothermique à 
28%vol. 
- une diminution de la densité du lit, de 196 à 1,5 kg.m-3 (Figure V-6 - e). 
De plus, la longueur de la zone de conversion (graphique a), est de l’ordre de 6 cm pour les simulations à 10 
et 28%vol. de vapeur d’eau et de 25 cm pour l’expérience à 20%vol. La longueur de la zone de variation des 
concentrations en CO et H2
4 (graphiques c et d) est de l’ordre de 25 cm pour les trois simulations. 
L’observation des profils de [CO] et [H2] (c et d) montre une inversion du sens d’évolution de la réaction 
WGS. En effet, elle agit dans le sens de la production de H2 (et CO2) lorsque la concentration en H2O est 
supérieure à 20%vol. et dans le sens inverse - production de CO (et H2O) - pour une concentration en H2O de 
10%vol. Ceci s’explique par un déplacement de l’équilibre du système chimique (loi de Le Chatelier) qui 
peut entrainer l’inversion de la réaction pour des faibles concentrations en H2O. 
                                                     




Figure V-6 : Impact de la concentration en H2O dans le gaz réactif sur les profils de conversion (a), de température (b), 
de concentration en H2 (c) et CO (d) et de densité du lit (e) 
III.1.3. Sensibilité à la concentration en CO2 
La sensibilité du modèle à la concentration en CO2 – de 8,2 à 30%vol. - dans le gaz réactif est présentée sur 
la Figure V-7. 
Pour cette étude, nous avons abaissé [H2O] à 10%vol. afin de limiter son influence sur la zone de 
gazéification et mieux observer l’impact de [CO2] 
Sur la Figure V-7, nous remarquons que le passage de 8,2 à 30 %vol. de [CO2] entraine, en sortie du lit 
(z=65cm) : 
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- une augmentation du taux de conversion du charbon, de 86 à 94 % (Figure V-7 - a) ; 
- une diminution de [H2], de 7,2 à 4,9 %vol. (Figure V-7 - c) ; 
- une augmentation de [CO], de 17,6 à 22,0 %vol. (Figure V-7 - d) ; 
- une faible diminution de la densité du lit, de 212 à 200 kg.m-3 (Figure V-7 - e). 
Sur le graphique b, on remarque que la concentration en CO2 dans le gaz réactif n’influence pas les profils de 
température. 
Par ailleurs, les longueurs des zones de conversion (graphique a) et de variation de [CO] et [H2] (graphique c 
et d) sont de 6 et 25 cm respectivement, quelle que soit la concentration en CO2 dans le gaz réactif. 
 
Figure V-7 : Impact de la concentration en CO2 dans le gaz réactif sur les profils de conversion (a), de température (b), 
de concentration en H2 (c) et CO (d) et de densité du lit (e) 
III.1.4. Sensibilité à la concentration en O2 
La sensibilité du modèle à la concentration en O2 - de 0 à 2,8%vol. - est présentée sur la Figure V-8.  
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La concentration en O2 dans le gaz réactif a une influence très importante sur les profils présentés. En effet, 
le passage de 0 à 2,8% pour [O2], entraine en sortie du lit : 
- une augmentation du taux de conversion du charbon dans un rapport de 1,8 environ, de 57 à 100% 
(Figure V-8 - a) ; 
- une augmentation de la concentration en H2, de 12,1 à 14,5 %vol. (Figure V-8 - c) ; 
- une augmentation de la concentration en CO, de 7,8 à 14,6%vol. (Figure V-8 - d) ; 
- une diminution de la densité du lit dans un rapport supérieur à 170, de 264 à 1,5 kg.m-3 (Figure V-8 - 
e). 
A l’instar des concentrations en H2O et en CO2, nous n’observons pas d’influence de [O2] sur la longueur de 
la zone de variation de H2 et de CO (graphique c et d) : elle reste de 25 cm. Par contre, la longueur de la zone 
de conversion est d’environ 25 cm pour les expériences à 0 et 1% d’O2. Elle n’est plus que de 6 cm pour 
l’expérience à 2,8%vol. d’O2. Cette différence s’explique par l’apport thermique de l’oxydation qui accélère 
les cinétiques des réactions endothermiques. 
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Figure V-8 : Impact de la concentration en O2 dans le gaz réactif sur les profils de conversion (a), de température (b), 
de concentration en H2 (c) et CO (d) et de densité du lit (e) 
III.2. SENSIBILITE A LA CINETIQUE APPARENTE DES PARTICULES 
La sensibilité du modèle à la cinétique apparente des particules de charbon est présentée sur la Figure V-9. 
Pour les réactions de vapogazéification, de Boudouard et de combustion, nous rappelons que la cinétique 
apparente est calculée à l’aide des fonctions “cinétique apparente”, présentées dans le Chap. IV. 
Dans cette étude de sensibilité, nous avons fait varier la cinétique apparente de chaque réaction hétérogène 




La cinétique apparente agit essentiellement sur la longueur de la zone de conversion, phénomène peu 
observé lors des variations des conditions opératoires (§III.1). En effet, lorsque la cinétique diminue dans un 
rapport de 10, la longueur de la zone de conversion augmente de 6 à 50 cm environ (Figure V-9).  
De plus, lorsque la cinétique est divisée par 10, on observe en sortie du lit (z=65cm) : 
- une diminution de la température, de 818 à 798°C (Figure V-9 - b). Cette différence s’explique par 
une contribution plus importante de la réaction exothermique WGS lorsque les cinétiques apparentes 
sont rapides ; 
- une augmentation de la densité du lit, de 1,5 à 36,6 kg.m-3 (Figure V-9 - e). Cet écart s’explique par 
une légère différence sur le taux de conversion d’environ 0,3%. 
 
Figure V-9 : Impact de la cinétique apparente sur les profils de conversion (a), de température (b), de concentration en 
H2 (c) et CO (d) et de densité du lit (e) 
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III.3. SENSIBILITE AUX PARAMETRES DE TRANSFERTS 
En ce qui concerne les paramètres qui contrôlent la diffusion et la conduction, nous avons fait varier la 
diffusivité effective et la conductivité effective du lit. Les résultats, non présentés dans ce chapitre, montrent 
que le modèle n’est pas sensible à ces grandeurs. Nous pouvons en déduire que les phénomènes advectifs 
contrôlent les transferts de matière et de chaleur au sein du lit de particules. 
Par ailleurs, nous avons vérifié que des variations de la porosité interparticulaire, du diamètre des particules 
et de la tortuosité n’entrainaient pas de changements observables dans le comportement du lit. Ces 
paramètres influencent surtout les pressions. 
IV. CALIBRATION ET VALIDATION EXPERIMENTALE 
Dans cette partie, nous confrontons les résultats du modèle aux résultats expérimentaux présentés dans le 
Chap. III. L’objectif est de valider le modèle pour les conditions opératoires des expériences présentées dans 
le Tableau V-4, soit pour : 
- deux températures d’attaque, 1030 et 970°C ; 
- deux concentrations en vapeur d’eau dans le gaz réactif, 28% et 13%vol. 
- deux types de charbon, issus de granulés (CG) et de plaquettes forestières (CPF). 
L’Exp. 1 est prise comme référence ; pour les autres expériences, les valeurs modifiées sont repérées en gras. 
Tableau V-4 : Conditions opératoires des expériences à l’échelle du lit 














Exp. 1 (réf) 1030 28 8,2 2,7 0,136 CG 365,3 4.10-5 
Exp. 2 970 28 8,2 2,7 0,136 CG 365,3 4.10-5 
Exp. 3 1030 12,7 9,5 2,9 0,111 CG 365,3 4.10-5 
Exp. 4 1030 28 8,2 2,7 0,136 CPF 125,1 11,7.10-5 
 
Dans un premier temps, la calibration du modèle est réalisée par confrontation des résultats expérimentaux et 
numériques dans les conditions opératoires de référence (Exp. 1). Nous verrons que cette calibration 
conduira à apporter quelques modifications du modèle. Dans un second temps, la validation du modèle 
“corrigé” est réalisée par confrontation des résultats expérimentaux et numériques pour les autres 
expériences (Exp. 1, 2, 3 et 4). 
IV.1. CALIBRATION DU MODELE 
La calibration du modèle a été réalisée, dans les conditions opératoires de référence (Exp. 1), en se basant 
uniquement sur les profils de conversion et de température. 
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Sur la Figure V-10, nous proposons de comparer les résultats de l’expérience de référence (points en rouge) 
et ceux du “modèle initial” (en bleu ciel), tel qu’il est présenté dans le §II. 
 
Figure V-10 : Profils de conversion (a) et de température (b) obtenus par l’expérience de référence et calculée par 
différentes versions du modèle 
Au regard de la Figure V-10 - a, le modèle prédit une conversion plus avancée et plus rapide que 
l’expérience. En effet, deux différences importantes sont observées : 
- le taux de conversion final est de 92,5% pour l’expérience et 100% pour le modèle ; 
- la longueur de la zone de conversion est de 18 cm pour l’expérience et 6 cm pour le modèle. 
Cependant, la hauteur à laquelle le taux de conversion atteint 66% est correctement prédite par le modèle : 
elle est de 1,5 cm dans les deux cas. 
A 66%, le profil expérimental de conversion présente une cassure suivie d’un net ralentissement. Au regard 
de l’étude de sensibilité réalisée sur la cinétique apparente (§III.2), nous pensons que cette cassure peut 
s’expliquer par une chute de la cinétique apparente des particules. Les phénomènes responsables de cette 
chute de la cinétique apparente seront discutés dans la suite de ce paragraphe. 
 
Sur le graphique b, les deux profils de température (rouge et bleu ciel) montrent plusieurs différences.  
Concernant le profil de température modélisé, on distingue trois zones : 
- entre 0 et 6 cm, une chute de la température de 1030 à 800°C ; 
- entre 6 et 25 cm, une légère augmentation, de 15°C environ. En effet, la somme des enthalpies des 
réactions est supérieure à 0, signifiant que de l’énergie est produite dans cette zone. Cette production 
est essentiellement causée par la réaction WGS ; 
- au-delà de 25 cm, une température constante, égale à 820°C. 
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Sur le profil expérimental, on distingue deux zones. Tout d’abord la température chute de 1030 à 814°C entre 
0 et 10cm. Puis, la température diminue de manière linéaire jusqu’à 60cm pour atteindre 744°C. 
La confrontation expérience/modèle initial n’est donc pas satisfaisante. Nous pensons que le modèle, à ce 
niveau, néglige des phénomènes importants. Nous proposons par conséquent d’y apporter des améliorations. 
 
 La première amélioration consiste à intégrer les pertes thermiques dans le modèle afin de mieux 
prédire la baisse de température dans le lit. Dans le Chap. III, les pertes totales du lit ont été estimées à 
0,77kW (Figure III-12) ce qui représente environ 10% de l’énergie entrante (Figure III-14). Dans le 
modèle, nous supposons à présent qu’elles agissent de manière uniforme sur toute la section du lit. Ainsi, 
le terme source de chaleur (Eq. Chap V-30) intervenant dans l’équation de conservation de la chaleur a 
été modifié et s’écrit : 
 pertesWGScombvapoboudtot QQQQQQ ++++=  (Eq. Chap V-41) 
où : 
pertesQ  est égale à 
3m.kW 7,37 −  et exprime la quantité de chaleur évacuée par les déperditions 
thermiques. 
Sur la Figure V-10, nous comparons l’expérience de référence (points en rouge) et le “modèle initial + 
Pertes” (en vert). Nous remarquons que l’intégration des pertes thermiques n’influence pas l’évolution de 
la conversion : les profils du “modèle initial” (en bleu ciel) et du “modèle initial + Pertes” (en vert) se 
superposent. Cependant, sur le graphique b, nous remarquons que l’évolution de la température calculée 
par le “modèle initial + Pertes” : 
- est identique à l’évolution de la température calculée par le “modèle initial” entre 0 et 5 cm ; 
- reproduit correctement le profil expérimental au delà de 20 cm. 
La prise en compte des pertes thermiques est donc importante pour la description du lit. Cette 
amélioration est donc retenue. 
 
 La seconde amélioration vise à reproduire la cassure expérimentale observée à 65% de conversion 
(graphique a) et à se rapprocher de la longueur de la zone de conversion expérimentale (16cm). Elle 
consiste à ralentir la cinétique apparente des réactions hétérogènes au-delà de 62% de conversion. En 
effet, nous pensons que certains phénomènes sont mis en jeu à l’échelle du lit alors qu’ils n’interviennent 
pas à l’échelle de la particule. Ils peuvent ralentir la cinétique apparente. Nous pensons plus 
précisément : 
- au réarrangement des particules, qui augmente avec la conversion (cf. Chap. III), et qui est favorisé 
par la fracturation des particules et l’écoulement du lit. Nous pensons qu’il provoque une diminution 
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de la surface d’échange entre les particules et le gaz environnant, et qu’il ralentit donc les transferts 
entre ces deux phases ; 
- l’accumulation de cendres à la surface des particules qui ralentit les transferts externes. Celles-ci sont 
ablatés lors des expériences sur des particules isolées, mais pas aussi efficacement qu’au sein du lit ; 
- l’inhibition des réactions endothermiques par la présence de CO et H2 dans le gaz réactif. 
Ces phénomènes n’étant pas pris en compte dans les fonctions “cinétique apparente”, l’ajustement de la 
cinétique apparente nous semble donc réaliste. 
Ainsi, au delà de 66% de conversion, nous avons ralenti les trois cinétiques apparentes en les multipliant 
par 0,07. Cette valeur a été ajustée de manière à caler la longueur de la zone de conversion prédite par le 
modèle à celle mesurée expérimentalement. Afin d’éviter les problèmes de convergence, cette chute de 
la cinétique apparente a du être linéarisée entre 61 et 66% de conversion. Ainsi, les trois fonctions 
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Figure V-11 : Evolution de g(X) avec le taux de conversion 
Sur la Figure V-10, nous pouvons comparer les profils prédits par le “modèle initial + Pertes + Cinétique 
corrigée” (en bleu foncé) à ceux obtenus expérimentalement (en rouge). Sur le graphique a, la 
conversion calculée le long du lit reproduit bien celle mesurée. Cependant, la conversion finale est de 
92,5% pour l’expérience et de 100% pour le modèle corrigé. Cette différence peut s’expliquer par le fait 
que nous considérons une température des particules de charbon égale à 1030°C en entrée du lit 
(hypothèse d’équilibre thermique local) alors que celles-ci sont à une température inférieure : dans le 
Chap III, nous l’avions estimée à 524°C. Dès lors, l’énergie sensible apportée par le débit de charbon à 
la zone de gazéification est surestimée dans le modèle. De plus, une partie de l’énergie sensible apportée 
par le débit gazeux est utilisée pour chauffer les particules au détriment des réactions endothermiques. 
Ce point constitue une amélioration importante à apporter au modèle. Sous l’hypothèse de l’équilibre 
thermique local, elle consiste à déterminer la température moyenne des deux phases en entrée du lit. 
Cette amélioration n’a pas pu être réalisée dans le temps limité de cette thèse. 
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IV.2. VALIDATION DU MODELE 
Nous proposons ici de confronter les profils des grandeurs d’intérêt – taux de conversion, température, [H2], 
[CO] et densité - déterminés par le modèle “calibré” à ceux déterminés expérimentalement (Chap. III). 
IV.2.1. Comparaison avec l’expérience de référence 
Sur la Figure V-12, nous comparons les résultats du modèle à ceux de l’expérience de référence (Exp. 1, 
Tableau V-4). En ce qui concerne la conversion (a) et la température (b), nous avons vu au paragraphe 
précédent que les adaptations apportées au modèle lui permettaient de reproduire assez correctement les 
profils expérimentaux. L’évolution de la concentration en H2 (c) est tout à fait comparable entre les résultats 
du modèle et de l’expérience : l’écart moyen est inférieur à 3%. En ce qui concerne la concentration de CO 
(d), elle est surestimée d’environ 20% par le modèle mais reste en bon accord avec les résultats 
expérimentaux. Sur les graphiques c et d, la diminution de [CO] et l’augmentation de [H2] à partir de 18cm 
pour le modèle s’explique par la réaction WGS qui consomme du CO et de l’H2O pour produire du H2 et du 
CO2. La densité du lit (e) est sous-estimée par le modèle d’environ 15% entre 0 et 13 cm. Cet écart reste 
cependant acceptable. La densité finale prédite par le modèle (4 kg.m-3 à 25 cm) est largement inférieure à 
celle de l’expérience (168 kg.m-3 à 18 cm). Ceci s’explique par une différence de tassement du lit et du taux 




Figure V-12 : Comparaison des profils de conversion (a), de température (b), de concentration en H2 (c), CO (d) et de 
densité du lit (e) entre les résultats du modèle et de l’expérience de référence. 
IV.2.2. Comparaison avec l’expérience à 970°C 
Sur la Figure V-13, nous comparons les résultats du modèle à ceux de l’expérience à 970°C (Exp. 2, Tableau 
V-4). Nous remarquons que le modèle reproduit de manière très satisfaisante les profils établis 
expérimentalement. Les quelques différences sont discutées dans les lignes suivantes. En ce qui concerne la 
concentration en CO (d), elle est toujours surestimée par le modèle, d’environ 15%, mais cet écart reste 
acceptable. A 60 cm, elle est par exemple de 11,5 %vol. pour le modèle et de 10,5%vol. pour l’expérience. 
La masse volumique du lit (e) est surestimée d’environ 25% par le modèle. A 25 cm, elle est de 165 kg.m-3 
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pour l’expérience et de 204 kg.m-3 pour le modèle. Cet écart peut s’expliquer par les incertitudes 
expérimentales liées au prélèvement du lit, et renforcé par le fait que cette expérience n’a été réalisée qu’une 
seule fois. 
 
Figure V-13 : Comparaison des profils de conversion (a), de température (b), de concentration en H2 (c) et CO (d) et de 
densité du lit (e) entre les résultats du modèle et de l’expérience à 970°C. 
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IV.2.3. Comparaison avec l’expérience à 13%vol. de vapeur d’eau 
Sur la Figure V-14, nous comparons les résultats du modèle aux résultats de l’expérience à 13%vol. de 
vapeur d’eau (Exp. 3, Tableau V-4). De prime abord, on remarque que le modèle reproduit correctement les 
profils expérimentaux. Les quelques différences sont discutées dans la suite. Concernant le taux de 
conversion (a), il est surestimé d’environ 10% par le modèle. Par exemple, la conversion finale est de 66% 
pour l’expérience et de 74% pour le modèle. Par ailleurs, la longueur de la zone de conversion est de 28 cm 
dans les deux cas. La température (b) est légèrement sous-estimée par le modèle. A 10 cm, l’écart de 
température est de 6°C entre le modèle et l’expérience. Ensuite, cette différence augmente le long du lit : une 
différence de 60°C est observée à 60cm. Ceci peut s’expliquer par une surestimation des pertes thermiques 
dans le modèle par rapport à celles de l’expérience à 13%vol. de vapeur d’eau. Comme pour les autres cas, la 
concentration en CO (d) est surestimée d’environ 20% par le modèle. Cet écart peut s’expliquer par la 
différence du taux de conversion observé sur le graphique a. Concernant la masse volumique du lit (e), le 
modèle prédit correctement la densité du lit jusqu’à 20cm. Au delà, la densité mesurée est environ 65% plus 
petite que celle calculée par le modèle. Cet écart important peut également s’expliquer par les incertitudes 
expérimentales, renforcées par le fait que l’expérience est été réalisée une seule fois. 
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Figure V-14 : Comparaison des profils de conversion (a), de température (b), de concentration en H2 (c) et CO (d) et de 
densité du lit (e) entre les résultats du modèle et de l’expérience à 13%vol. de vapeur d’eau. 
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IV.2.4. Comparaison avec l’expérience menée sur les CPF (Charbon de Plaquettes Forestières) 
Sur la Figure V-15, nous comparons les résultats du modèle et de l’expérience pour les charbons de 
plaquettes forestières (CPF) (Exp. 4 - Tableau V-4). On remarque que le modèle reproduit de manière très 
satisfaisante les résultats expérimentaux. Les profils de [CO] (c) révèlent une fois de plus une surestimation 
de [CO] dans le cas du modèle. Ceci peut s’expliquer par la présence de matières volatiles (5%mass.) dans le 
charbon d’alimentation utilisé pour les expériences. De plus, la longueur de la zone de conversion est plus 
courte dans le cas du modèle : elle est de 38 cm au lieu de 55cm pour l’expérience. 
 
Figure V-15 : Comparaison des profils de conversion (a), de température (b), de concentration en H2 (c) et CO (d) et de 
densité du lit (e) entre les résultats du modèle et de l’expérience menée avec les CPF. 
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V. EXPLOITATION DU MODELE 
L'exploitation du modèle vise deux objectifs :  
- d’une part, apporter des informations nouvelles non accessibles par l'étude expérimentale, comme 
par exemple la localisation des zones réactionnelles dans lesquelles se déroulent les réactions : 
- d’autre part, étudier les moyens d’amélioration du réacteur en optimisant les paramètres opératoires 
qui influencent son fonctionnement. 
V.1. LOCALISATION DES ZONES REACTIONNELLES 
Nous proposons ici de localiser les différentes zones réactionnelles dans la zone de conversion du charbon. 
Cette étude est réalisée dans les conditions opératoires de référence (Exp. 1 Tableau V-4). Par rapport à 
l’expérience, le modèle apporte des informations nouvelles sur le comportement thermochimique du lit. En 
effet, la faible résolution spatiale accessible lors des expériences limite l’interprétation. Par exemple, les 
premiers points expérimentaux étaient obtenus à 2 cm de la surface du lit pour le solide (densité et vitesse) et 
à 10 cm pour le gaz (concentration et température). 
Sur la Figure V-16, nous présentons l’évolution des vitesses de chacune des quatre réactions mises en jeu, en 
mol.m-3.s-1 : la vapogazéification (en violet), la réaction de Boudouard (en rouge), la combustion (en violet) 
et la WGS (en bleu ciel). Un zoom a été réalisé sur la partie haute du lit entre 0 et 20 cm. 
En entrée du lit, la vapogazéification est la réaction la plus rapide. En effet, les vitesses des réactions de 
vapogazéification, de Boudouard et de combustion sont d’environ 48, 15 et 10 mol.m-3.s-1 respectivement. 
Entre 0 et 20 cm, nous distinguons trois zones : 
- entre 0 et 1,3 cm, une chute de la vitesse dans un rapport de 9 pour les réactions de vapogazéification et 
de Boudouard et dans un rapport de 6,4 pour la réaction de combustion. Cette diminution est associée à 
la baisse de la température et des concentrations en réactif dans cette zone (Figure V-12) ; 
- Aux environs de 1,3 - 1,6 cm, les vitesses des trois réactions hétérogènes diminuent fortement. Ceci 
s’explique par la limitation que nous avons imposée aux cinétiques apparentes pour reproduire la cassure 
sur les courbes de conversion (§IV.1) : elles sont divisées par 14,3. C’est donc sur cette zone du lit 
qu’impacte le ralentissement des cinétiques apparentes des particules au-delà de63% de conversion ; 
- Entre 1,6 et 20 cm, la vitesse des réactions diminue lentement à cause des faibles niveaux de 
températures et de concentrations en réactifs dans cette zone. Les vitesses des réactions de 
vapogazéification, de Boudouard et de combustion sont inférieures à 10-3 mol.m-3.s-1 et donc 
négligeables à partir de 14, de 17 et de 19 cm respectivement.  
Concernant la réaction WGS, la vitesse augmente progressivement entre 0 et 1,6 cm pour atteindre sa valeur 
maximale de 2,9 mol.m-3.s-1. Cette accélération de la vitesse est en accord avec l’augmentation des [CO] et 
[H2] dans cette zone (Figure V-12). Ensuite, la vitesse de réaction diminue jusqu’à 20 cm pour atteindre la 
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valeur de 0,5 mol.m-3.s-1. La vitesse de cette réaction reste aux alentours de cette valeur jusqu’à 65cm 
signifiant que l’équilibre thermodynamique de la réaction n’est pas tout à fait atteint en sortie du lit. 
 
Figure V-16 : Evolution des vitesses des réactions de vapogazéification, Boudouard, combustion et WGS le long de la 
zone de conversion 
V.2. OPTIMISATION DU FONCTIONNEMENT DU REACTEUR 
Dans cette partie, nous proposons d'utiliser le modèle afin d'optimiser le fonctionnement du réacteur et – plus 
généralement - de celui de la zone de gazéification d'un réacteur industriel. 
V.2.1. Température optimale de conversion 
Ici, nous souhaitons déterminer la température optimale du gaz d’attaque nécessaire à la conversion totale du 
charbon de granulés et de plaquettes forestières. Cette étude a été réalisée à partir des conditions opératoires 
de l’expérience de référence (CG) et de celle menée avec les CPF (Exp 1 et 4 respectivement - Tableau V-4). 
Dans le Tableau V-5, les conditions opératoires sont exprimées en débit surfacique pour s’affranchir de la 
taille du réacteur. 












Exp. 1 1,22 1,72 0,50 0,17 3,75 
Exp. 4 1,22 1,72 0,50 0,17 3,75 
 
Dans le paragraphe validation expérimentale (§IV.2), nous avons vu que le taux de conversion final prédit 
par le modèle était de 100% pour le charbon de granulés (CG) et de 92% pour le charbon de plaquettes 
forestières (CPF). Dans ces deux cas, la température d’attaque était de 1030°C. Ces taux de conversion 
révèlent que pour atteindre une conversion complète, cette température d’attaque est: 
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- éventuellement trop élevée pour les CG ; 
- trop faible pour les CPF. 
Une série de simulations nous a permis de déterminer la température minimale pour une conversion complète 
de chacun des charbons. Ainsi dans les conditions opératoires de notre réacteur expérimental, la température 
d'attaque nécessaire pour atteindre une conversion totale est de : 
- 1022°C pour le CG 
- 1056°C pour le CPF 
Dans un réacteur industriel, les pertes thermiques sont plus faibles que celles sur notre réacteur expérimental, 
estimées à 10%. Ainsi, pour se rapprocher des conditions thermiques des réacteurs industriels nous avons 
réduit les pertes thermiques à 5 % de l'énergie entrante dans le modèle. Les températures d’entrée minimales 
ainsi obtenues sont : 
- 1014°C pour le CG ; 
- 1030°C pour le CPF. 
Ainsi, l’impact des pertes thermiques est plus important dans le cas du lit CPF. En effet, en divisant les 
pertes thermiques par deux, la température d’entrée pour les CPF est plus faible de 26°C au lieu de 9°C pour 
les CG. Ceci s’explique du fait que la longueur de la zone de conversion est plus grande dans le cas des 
CPF : elle est de 38 cm contre 18 cm pour les CG. 
Par la suite, nous conserverons une configuration “industrielle”, à savoir : des pertes thermiques de 5% et 
une température d’attaque de 1014°C pour les CG. 
V.2.2. Enrichissement du gaz de synthèse en H2 et CO 
Dans les procédés étagés, l'air injecté dans la zone d’oxydation permet la combustion des gaz de pyrolyse et 
contribue à la réduction de la quantité de goudrons en sortie. Cependant, une alimentation d'air excessive se 
traduit par : 
- Une réduction du pouvoir calorifique du gaz, à cause de sa dilution par l'azote injecté ; 
- Une baisse du rendement de conversion du carbone en gaz combustible, à cause de l'oxydation du 
charbon par l'oxygène résiduel de l’étape d’oxydation. 
Ainsi, nous proposons d'étudier le comportement de la zone de gazéification du charbon en l'absence 
d'oxygène grâce au modèle.  
Une simulation à 1014°C et en absence d'oxygène dans le gaz réactif a montré que le taux de conversion 
final était seulement de 48%. Cette chute de la conversion par rapport à l’expérience à 2,8% d’O2 s’explique 
par l’absence d’oxygène qui permet de fournir de l’énergie, par combustion du charbon, aux réactions 
endothermiques de vapogazéification et de Boudouard. 
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Une solution consiste à augmenter l'énergie sensible du gaz réactif. L'enrichissement de ce gaz à la vapeur 
d'eau est une solution industrielle envisageable pour améliorer la conversion. Une simulation à 1014°C et 
50%vol. de vapeur d’eau dans le gaz de synthèse montre que le taux de conversion atteint 70% de conversion 
du charbon en sortie du lit. Néanmoins, l’énergie sensible apportée par la vapeur d’eau ne permet pas de 
compenser l’absence d’énergie fournie par la combustion du charbon. 
En augmentant la température du gaz d’attaque, nous avons pu estimer la quantité d’énergie à fournir à la 
zone de gazéification pour convertir la totalité du charbon. Une simulation a révélé, qu'en l'absence 
d'oxygène, le gaz réactif devait être porté à 1330°C. En d'autre terme, cette simulation montre qu’il est 
nécessaire d’apporter environ 750 kW.m-2 à la zone de gazéification pour obtenir une conversion complète 
du charbon. Cette valeur correspond au flux surfacique d’énergie sensible apporté par le gaz et le char à 
l’entrée du lit. Ce flux surfacique Qsurf a été calculé, à l’aide de l’outil COMSOL
®, par l’équation suivante : 
 ∑+=
j
jj,surfcharchar,surfsurf hmhmQ ɺɺ  (Eq. Chap V-42) 
où : 
char,surfmɺ  et j,surfmɺ  [kg.m
-2.s-1] sont respectivement les débits molaires surfaciques du charbon et des espèces 
gazeuses j. 
charh  et jh  [J.kg
-1] sont les enthalpies du char et des espèces gazeuses j. Ces dernières s’écrivent : 











-1] est l'enthalpie de formation du composé k à la température T0. A noter que l’enthalpie standard 
de formation du char est supposée être celle du carbone : elle est donc égale à 0. 
)T(Cp )k(  [J.kg
-1.K-1] est la capacité calorifique à pression constante du composé k qui s’exprime selon une 
fonction polynomiale de la température présentée en Annexe C. 
T [K] est la température : elle est égale à 1603K (1330°C). 
 
La densité de flux thermique à l’entrée du lit reste aujourd'hui une inconnue dans les réacteurs industriels. 
Elle est très difficile à déterminer en raison de la mauvaise connaissance de la nature des matières volatiles 
émises lors de la pyrolyse, et de leur comportement en combustion (pouvoirs calorifique et comburivore, 
température de combustion). De plus, une partie du flux thermique surfacique est apportée par le 
rayonnement de la zone d'oxydation homogène, au-dessus de la surface du lit.  
En résumé, une première valorisation du modèle a été présentée et a fait ressortir l'importance de l'oxygène 
dans l'atmosphère d'attaque du lit fixe, et plus généralement de l'apport thermique nécessaire à la zone de 
gazéification du char. Ainsi le modèle développé se révèle un outil intéressant pour optimiser le 
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comportement de la zone de gazéification, puisque l'influence de nombreux phénomènes qui se déroulent 
simultanément peut être observée de manière séparée. 
Le principal frein aujourd'hui à la valorisation industrielle de ce modèle reste la très mauvaise connaissance 
des conditions opératoires en entrée du lit de charbon. En effet, elles dépendent des conditions : 
- de pyrolyse, c'est-à-dire le débit de biomasse, la température, la densité de flux de chaleur et le temps 
de séjour. Celles-ci jouent sur le débit et la composition des gaz de pyrolyse et du charbon ; 
- d’oxydation, c'est-à-dire la nature et le débit du gaz oxydant, le débit des gaz de pyrolyse et le temps 
de séjour. Celles-ci qui jouent sur la température, le débit et la composition du gaz d’attaque ainsi 
que sur l’énergie transmise la surface du lit par rayonnement. 
VI. CONCLUSION 
Un modèle 1D stationnaire a été développé pour étudier la gazéification d’un lit fixe continu de charbon. Ce 
modèle permet de décrire les phénomènes mis en jeu à l’échelle du lit, à savoir les réactions chimiques, les 
transferts de matière et de chaleur, ainsi que l’écoulement du gaz et du solide. Il adopte l’hypothèse 
d’équilibre thermique local des phases gazeuse et solide. 
 
Le tassement du lit de particules a été pris en compte à l’aide d’une “fonction tassement”, qui dépend de la 
conversion du charbon, et que nous avons déterminée expérimentalement. Cette fonction permet d’intégrer 
de manière globale l'ensemble des phénomènes physicochimiques et mécaniques responsables du tassement, 
tels que la réduction de la taille des particules due à la consommation de carbone, la fracturation et le 
réarrangement des particules. 
La cinétique apparente des réactions hétérogènes est calculée par les fonctions “cinétique apparente”, 
établies sur la base d’expériences numériques (Chap. 4), qui prennent en compte les phénomènes mis en jeu 
à l’échelle de la particule. 
 
La calibration du modèle a été réalisée, dans les conditions opératoires de référence, en confrontant les 
profils de conversion et de température expérimentaux et numériques. Elle a conduit à deux améliorations du 
modèle. L’intégration des pertes thermiques aux parois du réacteur a permis de reproduire le profil de 
température obtenu expérimentalement. Un ralentissement de la cinétique apparente des particules à partir de 
60% de conversion a été imposé. Il vise à prendre en compte l’influence de phénomènes complexes 
intervenant à l'échelle du lit et non pris en compte dans les fonctions “cinétique apparente” d’une particule 
isolée. il s’agit notamment des interactions entre les particules, de l’accumulation de cendres à la surface des 
particules et de la présence d’inhibiteurs tels que CO et H2 dans les gaz. 
Les résultats du modèle ont été comparés aux résultats expérimentaux pour : 
- deux températures, 970 et 1030°C ; 
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- deux concentrations en vapeur d’eau, 13 et 28%.vol ;  
- deux types de charbon, le charbon de plaquette forestière (CPF) et le charbon de granulés (CG). 
Les résultats de cette confrontation sont très satisfaisants. 
Le modèle apporte des résultats nouveaux, non accessibles expérimentalement, en particulier sur la 
contribution des réactions hétérogènes dans les premiers centimètres du lit. La vapogazéification est la 
réaction la plus rapide dans les conditions opératoires de référence : à l’entrée du lit, elle est 3 et 5 fois plus 
rapide que la réaction de Boudouard et de combustion respectivement. 
L’exploitation du modèle à des fins d’optimisation d’un réacteur industriel a été présentée et discutée. La 
température d’attaque optimale pour atteindre une conversion totale est de 1014°C pour les CG et 1030°C 
pour les CPF, dans nos conditions opératoires. 
Par ailleurs, nous avons montré l’importance de la combustion sur la conversion de la biomasse en gaz de 
synthèse, et nous avons pu estimer l’apport thermique total nécessaire à l’accomplissement des réactions 
endothermiques : 750 kW.m-2. 
 
En résumé, le modèle développé s’avère être un outil pertinent de prédiction des profils de grandeurs 
physiques au sein du réacteur. 
La prise en compte du tassement, comme fonction de la conversion, permet de prédire de manière 
satisfaisante l’évolution de la densité du lit jusqu’à 95% de sa conversion. Au-delà, l’approche empirique 
n’est plus adaptée en raison de la difficulté expérimentale à mesurer précisément le taux de conversion. 
Cependant, le modèle requiert - pour décrire la gazéification du lit – l’introduction de la fonction f(X) qui 
doit être déterminée expérimentalement.  
L'expression des termes sources à partir des cinétiques apparentes des réactions hétérogènes déterminées sur 
des particules isolées est valable jusqu'à 60 % de conversion. Au-delà, certains phénomènes mis en jeu à 
l’échelle du lit entrainent un ralentissement net de ces cinétiques. Leur prise en compte d'un point de vue 
théorique reste très complexe. 
Dans l'objectif d'optimisation d'un réacteur industriel, nous avons vu que les réponses du modèle aux 
paramètres opératoires et à la nature de la ressource est tout a fait satisfaisante pour apporter des réponses 
concrètes aux constructeurs. 
Néanmoins, pour aller plus loin dans l'attente industrielle, trois améliorations nous paraissent essentielles : 
- la prise en compte de l'évolution de la perméabilité du lit afin de pouvoir prédire la perte de charge ; 
- l'intégration des pertes thermiques aux parois, au niveau des CL 3 et 4 afin de mettre en évidence la 
présence de gradient des grandeurs physiques sur la section du réacteur ; 
- une meilleure connaissance des conditions opératoires de gazéification du char dans un réacteur 
industriel. 
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L’intérêt de la gazéification pour la valorisation énergétique de la biomasse lignocellulosique n’est plus à 
démontrer. Les rendements énergétiques et les différentes formes d’énergies produites – gaz, électricité, 
chaleur, biocarburants – en font potentiellement une voie d’avenir très intéressante. Parmi les technologies 
existantes, celles à lit fixe étagé sont adaptées à la production d’énergie – chaleur et/ou électricité – de petites 
puissances et présentent l’avantage majeur de produire un gaz propre, peu chargé en goudrons, ce qui facilite 
sa valorisation en aval. 
Cependant, le manque de souplesse vis-à-vis de certaines caractéristiques (granulométrie, densité) de 
biomasses d’intérêts telles que la balle de riz ou la paille de blé, et la conversion incomplète de la biomasse 
en gaz de synthèse freinent le développement de ces procédés sur le marché de l’énergie. Ainsi, l’enjeu 
industriel des travaux menés est l’optimisation de cette technologie en vue d’améliorer ses performances et 
sa fiabilité. Dans le cadre de cette thèse, nous avons étudié spécifiquement la zone de gazéification du char, 
une étape clef du procédé. 
Afin de répondre à cet enjeu, deux études expérimentale et numérique ont été menées à l’échelle du lit fixe 
continu. En parallèle, à l’échelle de la particule isolée, une méthodologie a été développée pour accéder aux 
cinétiques apparentes des réactions hétérogènes mises en jeu. 
A l’échelle du lit, les objectifs de l’étude expérimentale étaient de décrire le comportement thermochimique 
et mécanique de la gazéification d’un lit fixe continu de charbon ainsi que de déterminer l’impact des 
conditions opératoires et de la granulation du combustible entrant. L’étude numérique visait à compléter la 
description expérimentale et à développer un outil d’étude et d’optimisation de cette étape du procédé. A 
l’échelle de la particule, l’étude expérimentale et numérique avaient pour objectif de déterminer les fonctions 
“cinétique apparente” de conversion d’une particule isolée dans le but ici de les intégrer dans le modèle du 
lit. 
L’étude expérimentale à l’échelle du lit fixe continu a été réalisée à l’aide du réacteur CFiB (Continuous 
Fixed Bed) qui reproduit finement la zone de gazéification du charbon. L’instrumentation du réacteur et les 
méthodes de diagnostic de la gazéification ont été considérablement améliorées par le développement d’une 
technique de prélèvement du lit en plusieurs tranches. Ainsi, des mesures de profils de taux de cendres du 
char, de densité du lit et de vitesse des particules au sein du lit viennent compléter des mesures de 
température et de concentration des espèces gazeuses. Nous avons montré que le profil de conversion du char 
pouvait être établi selon trois méthodes différentes et indépendantes. 
Les cartographies de grandeurs physiques obtenues au sein du lit, grâce à cet outil expérimental, constituent 
une base de données expérimentales originale vis-à-vis de la littérature et extrêmement précieuse pour la 
compréhension de la gazéification d’un lit fixe continu de charbon et pour la validation de modèles 
théoriques. 
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En ce qui concerne la contribution de chaque réaction, nous avons montré que, dans les conditions de 
référence (1030°C, 28%vol. H2O, 8,2%vol. CO2, 2,7%vol. O2), la vapogazéification et la réaction de 
Boudouard participent respectivement à 69% et à 17% de la conversion du carbone. La réaction Water Gas 
Shift (WGS) est responsable de la production de 22% de l’hydrogène total. 
L’impact de la concentration en vapeur d’eau sur la contribution des réactions est significatif, et notamment 
sur le poids de la réaction WGS. Le passage de 28 à 13,2%vol. de vapeur d’eau montre même une inversion 
du sens de cette réaction (production de CO et H2O). 
Deux zones différentes ont été mises en évidence dans le lit quelles que soient les conditions opératoires. 
Dans une première zone, très réactive, et d’environ 5 cm d’épaisseur, toutes les grandeurs mesurées évoluent 
rapidement : le taux de conversion atteint 70%, et 90% de la totalité du H2 et CO sont produits. La vitesse 
des particules et la densité du lit diminuent de 57 et 55% respectivement. Ensuite, dans une deuxième zone 
plus large, les grandeurs mesurées évoluent lentement. 
Concernant la granulation, elle n’a pas d’impact sur la composition finale du gaz de synthèse – H2 ~15%vol., 
CO ~11%vol. - ni sur la conversion finale du carbone, 95%. Elle permet cependant de réduire par trois la 
taille de la zone de conversion : le taux de conversion final est atteint à 53cm pour les charbons de plaquettes 
forestières au lieu de 18cm pour les charbons de granulés. 
Une baisse de la température du gaz réactif de 1030 à 970°C entraine une sensible baisse de la conversion 
finale du charbon : 85% contre 95%. Une réduction de la concentration en H2O de 28% à 13%vol. induit une 
chute significative de la conversion finale à 65% et de la concentration d’H2 à 9,5%vol. 
Concernant le tassement du lit, qui se traduit par une diminution de la vitesse des particules avec la 
conversion, nous avons montré que : 
- pour les Charbons de Plaquettes Forestières (CPF), dont la densité est faible, le tassement du lit est 
d’origine mécanique. Il est dû à la fragilité des particules de charbon qui augmente avec la 
conversion ; 
- pour les Charbons de Granulés (CG), dont la densité est élevée, le tassement est attribué à la 
réduction de la taille des particules, conséquence d’un régime de conversion proche de celui de 
surface. 
L’étude à l’échelle particule s’est orientée vers le développement de trois fonctions permettant d’exprimer 
la cinétique apparente de conversion d’une particule de charbon de bois de type plaquette, sous H2O, CO2, ou 
O2 séparément. Leur développement s’appuie sur une méthode originale qui fait intervenir un modèle de 
particule qui intègre la complexité des phénomènes mis en jeu, et un plan d’expériences numériques. Ces 
fonctions dépendent des conditions opératoires – température et pression partielle du réactif - et des 
propriétés de la particule de charbon : porosité, épaisseur et réactivité. 
Ces fonctions ont ensuite été validées pour un nouveau charbon très différent issu de granulés de bois (CG). 
Elles ont été utilisées pour déterminer les termes sources du modèle numérique à l’échelle du lit. 
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L’étude numérique de la gazéification d’un lit fixe continu de charbon a été réalisée à l’aide d’un modèle 
1D stationnaire. Ce modèle s’appuie sur l’hypothèse de l’équilibre thermique local et permet de décrire les 
phénomènes mis en jeu à l’échelle du lit, à savoir les réactions chimiques, les transferts de matière et de 
chaleur, ainsi que l’écoulement du gaz et du solide. La prise en compte du tassement et la détermination du 
terme source sont les deux originalités de ce modèle. 
Le tassement résulte d’un ensemble de phénomènes physico-chimiques et mécaniques complexes. Sa prise 
en compte dans le modèle s’est faite par l’intermédiaire d’une “fonction tassement” déterminée 
expérimentalement avec la conversion comme paramètre d’entrée. Cette approche permet de prédire de 
manière satisfaisante l’évolution de la densité jusqu’à 95% de conversion. Au-delà, l’approche empirique 
n’est plus adaptée en raison de la difficulté expérimentale à mesurer précisément le taux de conversion. 
L'expression des termes sources à partir des cinétiques apparentes des réactions hétérogènes est valable 
jusqu'à 60 % de conversion. Au-delà, de nouveaux phénomènes mis en jeu à l’échelle du lit entrainent un 
ralentissement net de ces cinétiques. Leur prise en compte d'un point de vue théorique reste très complexe. 
La confrontation des résultats de simulation aux résultats expérimentaux a permis de valider le modèle pour 
deux températures 970 et 1030°C, deux concentrations en vapeur d’eau 13 et 28%.vol. et deux types de 
charbon issus de plaquettes forestières (CPF) et de granulés (CG). 
Dans l’objectif d’optimisation d’un réacteur industriel, les études expérimentale et numérique présentées 
apportent déjà des premières réponses concrètes. Concernant l’ouverture de la gazéification étagée à de 
nouvelles biomasses d’intérêts telles que la paille de blé ou la balle de riz, ces travaux montrent que la 
granulation constitue une solution pertinente d’un point de vue technique au regard du bon comportement 
thermochimique et mécanique des charbons de granulés de bois lors de leur gazéification en lit fixe. 
 
Néanmoins, pour aller plus loin dans l’attente industrielle d’optimisation de cette zone du procédé, la 
prédiction de la perte de charge du lit reste une priorité. Dans ce but, les futurs travaux devront viser une 
meilleure description de la perméabilité du lit fixe continu de charbon. 
Enfin, la prise en compte des autres étapes du procédé – pyrolyse de la biomasse et oxydation/craquage des 
matières volatiles – et de leur influence sur l’étape de gazéification du char constituent une suite logique de 
ces travaux pour l’optimisation de la technologie étagée. 
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NOMENCLATURE




A Facteur pré-exponentiel s-1 
jC  Concentration de l’espèce j mol.m
-3 
C Compaction - 
char
cendresC  Taux de cendres du charbon initial % 
ech
cendresC  Taux de cendres du charbon échantillonné dans le lit % 
Cf Proportion de site actif sur la surface totale de la particule - 
Contr Contribution % 
Cp Capacité calorifique J.kg-1.K-1 
D Diffusivité massique m2.s-1 








Cinétique apparente s-1 
Ea Energie d’activation J.mol
-1 
Exp Expérience  
( )Xf  Fonction tassement - 
g Accélération de pesanteur m.s-2 
jJ  Densité de flux diffusif de matière pour l’espèce j mol.m
-2.s-1 
L Longueur m 
h  Enthalpie de formation J.kg
-1 
h  Coefficient d’échange convectif W.m
-2.K-1 
K Perméabilité du lit m2 
Lv Chaleur latente de vaporisation J.kg
-1 
M Masse molaire kg.mol-1 
m Masse kg 
mɺ  Débit kg.s
-1 
Nu Nombre de Nusselt - 
P Pression  Pa 
Pemass Nombre de Peclet masse - 
Peth Nombre de Peclet thermique - 
Pr Nombre de Prandtl - 
condQ  Densité de flux de chaleur conductif  W.m
-2 
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surf




Densité de flux de matière convectif mol.m-2.s-1 
pertesQɺ  
Pertes thermiques W 
R Réactivité apparente s-1 
Rep Reynolds particulaire - 
Re Nombre deReynolds - 
Sh Nombre de Schmidt - 
Sr Surface réactive m
2.kg-1 
Sspe la surface spécifique des particules m
2.kg-1 
St Terme source de consommation ou de production de matière mol.m-3.s-1 
Stmass Nombre de Stanton massique - 
Stth Nombre de Stanton thermique - 
T Température K 
U Vitesse  m.s-1 
Vω, Volume intraparticulaire m
3 
Vβ Volume interparticulaire m
3 
VP Volume des particules m
3 
Vη Volume du lit m
3 
X Taux de conversion - 
   
   
Lettres Grecques  
   




Enthalpie de réaction à 298K 1mol.kJ −  
P∆  Pertes de charge Pa 
ε  Emissivité du char - 
p/ωε  Porosité des particules - 
ηωε /  Porosité intraparticulaire du lit - 
ηβε /  Porosité interparticulaire du lit - 
ηε  Porosité totale du lit - 
λ Conductivité thermique W.m-2.K-1 
ρP Masse volumique des particules kg.m
-3 
ρσ, Masse volumique de la phase solide kg.m
-3 
ρη Masse volumique du milieu poreux kg.m
-3 
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µ Viscosité dynamique Pa.s 
σ Constante de Stefan-Boltzmann  W.m-2.K-4 
τ  Tortuosité - 
   
   
Exposant  
   
g Gaz  
n Ordre de la réaction  
T0 Température de référence  
x Titre molaire  
* Effectif  
   
   
Indice  
   
app Apparente  
atm Atmosphérique  
boud Réaction de Boudouard  
C Carbone  
calc Calculé  
comb Combustion  
e Entrée  
ech Echantillon  
eff Effectif  
i Réaction i  
int Intrinsèque  
j Espèce gazeuse j  
k Composant k (char, espèce gazeuse j, résidus)  
meth Méthanation  
p Particule  
paral Parallèle  
r Rayonnement  
ref Référence  
reform Reformage du méthane  
res Résidus  
t Temps  
s Sortie  
  178 
se Sans écoulement  
Surf Surface  
tot Total  
vapo Vapogazéification  
X Taux de conversion  
β Phase gaz inter-particulaire  
η Milieu poreux  
σ Phase solide  
ω Phase gaz intra-particulaire  
∞  Environnement ambiant  
0 Au temps 0  
   
   
Abréviation  
   
ACV Analyse de Cycle de Vie  
AIE Agence Internationale de l’Energie  
D Domaine  
EEHV Ester Ethylique d’Huile Végétale  
EnR Énergie Renouvelable  
EMHV Ester Méthylique d’Huile Végétale  
ETBE Ethyl-Tertio-Butyl-Ether  
CFiB Continuous Fixed Bed  
CG Charbon de Granulés  
CL Condition Limite  
CPF Charbon de Plaquettes Forestières  
GES Gaz à Effet de Serre  
HAP Hydrocarbures Aromatiques Polycycliques  
MAG Moteur à Gaz  
MCI Moteur à Combustion Interne  
MV Matières Volatiles  
PAC Pile à Combustible  
PCI Pouvoir Calorifique inférieur  
PEC Paquet Énergie Climat  
TAG Turbine à Gaz  
TTCR Taillis à Très Courtes Rotations  
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ANNEXES




Annexe A : Détermination d’un profil de vitesse instantanée de déplacement des particules 
dans le lit 
 
Nous détaillons ici les trois étapes ayant permis de déterminer le profil de vitesse instantanée de déplacement 
des particules dans le lit, à savoir : 
- la localisation des traceurs dans le lit ; 
- la détermination de la fonction “position traceur” 
- la détermination de la fonction “vitesse des particule” 
1. Localisation des traceurs dans le lit 
La localisation des traceurs dans le lit a permis d’obtenir une série de points expérimentaux de coordonnée 
(z,t) où z est la position du traceur dans le lit et t le temps de séjour associé. Dans le Tableau 1, nous 
présentons les coordonnées des points expérimentaux que nous avons obtenus pour l’expérience à 970°C. 
Tableau 1 : Coordonnée des points expérimentaux pour l’expérience à 970°C 
Position traceur 
z (cm) 











2. Détermination de la fonction “position traceur” z(t) 
A partir des points expérimentaux, une fonction est déterminée (sous Matlab®) par interpolation polynomiale 
d’ordre 4. Le calcul de cette fonction z(t) vise à minimiser les écarts entre les positions mesurées et 
calculées. Par ailleurs, deux contraintes doivent être imposées pour s’assure que la vitesse (dz/dt) soit 
toujours décroissantes et positive.  
Ainsi, les fonctions z(t) obtenues sont du type : 
  ii 
 etdtctbta)t(z 234 +⋅+⋅+⋅+⋅=  (Eq. 1) 
Pour l’expérience à 970°C, les valeurs des coefficients du polynôme est présentée dans le Tableau 2. 
 








3. Détermination de la fonction vitesse v(t) 










)t(v 23 +⋅+⋅+⋅=  (Eq. 2) 
Ainsi, cette fonction v(t) est la vitesse instantanée calculée à partir des mesures expérimentales 
Par confrontation de z(t) et v(t), il est possible déterminer la vitesse instantanée des particules à une position 




Annexe B : Présentation de la macro-TG 
 
Les expériences de gazéification on été réalisées sur le réacteur de macro-TG (ThermoGravimétrie) de 
l’EMAC [20, 29, 37, 38, 63, 94, 150-154]. Le principe de l’analyse thermogravimétrique (Figure 1) consiste 
à suivre la perte de masse au cours du temps d'une particule de charbon suspendue dans une atmosphère 
réactive contrôlée. 
 
Figure 1 : Principe d’une ATG 
Le réacteur macro-TG (Figure 2) est constitué d'un tube en quartz de 2 m de longueur et 75 mm de diamètre 
intérieur (1). Trois résistances électriques assurent une température uniforme le long du réacteur. 
L'atmosphère réactive peut être constituée d’un mélange d'azote avec de l’air, de la vapeur d’eau ou du 
dioxyde de carbone dans des proportions variables en fonction des conditions opératoires voulues. Le débit 
de vapeur d'eau est fixé à l'état liquide à l'aide d'un débitmètre massique (M5). Le flux d'azote, d’air et de 
dioxyde de carbone est contrôlé par des débitmètres régulateurs massiques (M1, M2 et M3). Un débit 
supplémentaire d'azote (6) contrôlé par un débitmètre massique (M4) assure l’étanchéité en haut du réacteur. 
Le mélange gaz/liquide en sortie des débitmètres (M1, M2, M3, et M5) est porté à 200°C dans un évaporateur 
(5) constitué d'un tube hélicoïdal en acier inoxydable chauffé électriquement. Le mélange gazeux passe 
ensuite par un préchauffeur (4) constitué de deux tubes hélicoïdaux plongés à l'intérieur du réacteur et 
permettant au mélange d'atteindre la température du four. 
Pour une expérience, 3 à 5 plusieurs particules sont pesées (masse totale ~600mg) et placées dans un panier 
tressé en fil de nickel (7). Ce panier est ensuite suspendu à la cellule d'une balance (8) (Mettler Toledo, de 
type AT460 précise à 0,1 mg) et placé dans le réacteur sous atmosphère inerte (N2). L'ensemble 
panier+particules est alors pesé en continu. Lorsque la masse mesurée est stable, le gaz réactif est injecté en 
continu dans le réacteur. L’évolution de la perte de masse est alors enregistrée pendant la réaction. 
T, P 
88888 
Particule de charbon 
t 
m 
N2, H2O (g), O2, CO2  
Ecoulement en 
régime laminaire 
  iv 
 
Figure 2 : Dispositif expérimental macro-TG 
 
 
(1) four électrique ; (2) tube en quartz ; (3) extracteur ;  
(4) préchauffeur ; (5) évaporateur ;  
(6) système de compensation de débit de fuite ;  
(7) panier de suspension ; (8) dispositif de pesage ;  
(Ti) thermocouples de régulation ; 
(Mi) débitmètres massiques 
 v 
Annexe C : Corrélations utilisées dans le modèle 
 
Tableau 1 : Expressions de la capacité calorifique à pression constante des espèces gazeuses et du char en 
fonction de la température. 
Espèce k Expression de )T(C )k(p  (J.mol
-1.K-1) Domaine de 
validité (K) 
Ref. 












⋅+  300-5000 [161] 












⋅+  273-1200 [161] 
H2Ov 4,1855)T0,00000134T0,00015(8,22 
2
⋅⋅+⋅+  300-2500 [161] 
H2 4,1855T)0,00018(6,62 ⋅⋅+  273-2500 [161] 
N2 4,1855T)0,001(6,5 ⋅⋅+  300-3000 [161] 
char CMT)0,00036(1,39 ⋅⋅+  300-2000 [38] 
 
  vi 
Tableau 2 : Expressions de l’intégrale de la capacité calorifique à pression constante des espèces gazeuses et 
du char en fonction de la température entre T0=298K et T 






































































































31015,88 ⋅  
298373T −=∆  
 
 vii 
Tableau 3 : Enthalpies des réactions 298i,rH∆  et chaleur latente de vaporisation de l’eau Lv. 
Réaction Equation chimique 




Vapogazéification 2)g(2 HCOOHC +→+  131,22.103 
Réaction de Boudouard CO2COC 2 →+  172,34.103 
Combustion 22 COOC →+ 22 COOC →+  -393,5.103 
Water Gas shift (WGS) 22)g(2 HCOOHCO +→←+  -41,12.103 
Chaleur de latente de vaporisation de 
l’eau (Lv) )g(2)l(2
OHOH →  
44,53.103 
 
Tableau 4 : Expression de la conductivité thermique des espèces gazeuses et du carbone en fonction de la 
température. 











 65-2500 [162] 
O2 514-410-
3-72-4




 70-1500 [162] 
CO2 515-411-
3-72-4




 190-2000 [162] 
H2 410-36-
2-3




 16-1500 [162] 
CO 515-411-
3-82-5






H2O 148 1500K [162] 
C 95,8 A voir [163] 
 
  viii 
La viscosité dynamique du gaz considère la présence d’azote uniquement et est calculée à partir de la 


















T [K], la température du gaz 
 
Tableau 5 : Expression de la diffusivité massique des espèces gazeuses en fonction de la température 
(Formule de Chapaman-Enskog). 
Espèce 
gazeuse j 




































































































































































T [K], la température 





La gazéification étagée de biomasse permet la production d'un gaz de synthèse propre, facilement valorisable en énergie 
électrique et/ou thermique. Néanmoins, l'optimisation de ces procédés en termes de rendement de conversion et de souplesse 
vis-à-vis de la nature de la biomasse constitue un enjeu industriel fort. Dans cette thèse, nous avons étudié spécifiquement 
une étape clef du procédé : la gazéification du charbon en lit fixe continu. La granulation est la solution proposée pour 
valoriser des biomasses de faible granulométrie ou densité. Ainsi les comportements de deux charbons de bois - issus de 
plaquettes forestières et de granulés - ont été étudiés en parallèle à partir d'outils expérimentaux et numériques. 
Dans un premier temps des expérimentations ont été menées sur un réacteur pilote, très largement instrumenté, reproduisant 
cette zone du procédé. Les profils mesurés de température, de composition des gaz, de densité du lit et de vitesse des 
particules constituent une base de données unique, révélatrice du comportement du réacteur. Nous avons ainsi pu localiser en 
haut du lit une zone très réactive d’épaisseur inférieure à 5 cm, ou encore un tassement significatif du lit entrainant une chute 
de la vitesse des particules dans un rapport de 8. La gazéification de charbons de granulés conduit aux mêmes taux de 
conversion finale et compositions du gaz de synthèse que celle de charbons issus de plaquettes forestières. 
Dans un deuxième temps, nous avons développé un modèle numérique de la zone d'étude, basé sur la résolution des 
équations de conservation couplées aux cinétiques des réactions, à l'aide du logiciel COMSOL. La prise en compte du 
tassement du lit, et de la cinétique apparente des réactions hétérogènes à l'échelle particule dans les termes sources 
réactionnels, sont les deux spécificités du modèle. Ce dernier permet de reproduire de manière satisfaisante les profils des 
grandeurs physiques mesurés pour diverses conditions opératoires et pour les deux charbons de l'étude. L'exploitation de ce 
modèle apporte des informations nouvelles et complémentaires de l’expérience ; il permettra à terme d'optimiser le procédé 
industriel. 
Mots clés : gazéification, lit fixe continu, tassement du lit, cinétique apparente, bois, charbon, granulé 
ABSTRACT
Multi-stage gasification of biomass leads to the production of a clean synthetic gas that can easily be used for electrical 
and/or thermal energy. However, optimization of these processes in terms of conversion yield and flexibility regarding the 
type of biomass is a major industrial challenge. To that end, a key stage of the process was specifically studied in this thesis: 
char gasification in a continuous fixed bed reactor. Granulation is the solution proposed for making use of low density or 
small particle-size biomasses. The performance of two wood chars – made from wood chips and pellets – was studied at the 
same time using experimental and numerical tools. 
Experiments were first conducted in a very highly instrumented pilot reactor, reproducing this zone of the process. The 
profiles measured, namely temperature, gas composition, bed density and particle velocity formed a unique database 
revealing reactor performance. A very reactive zone under 5 cm thick was thus located at the top of the bed, or even 
significant compaction leading to a drop in particle velocity, in a ratio of 8. Granular char gasification led to the same final 
conversion rates and synthetic gas compositions as for the chars derived from wood chips. 
A numerical model of the study zone was then developed, based on solving conversion equations combined with reaction 
kinetics, using COMSOL software. Taking into account bed compaction and the apparent kinetics of the heterogeneous 
reactions on a particle scale in the reaction source terms were two specificities of the model. It enabled satisfactory 
reproduction of the profiles of the physical magnitudes measured, for various operating conditions and for the two chars 
studied. Use of this model is already providing new and complementary experimental information; it will eventually make it 
possible to optimize the industrial process. 
Keywords: gasification, continuous fixed bed, bed compaction, apparent kinetics, wood, char, pellet
